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第一章 流体流动  

 

一. 教学目的  

通过本章学习，掌握流体流动过程的基本原理、管内流动的规律，并运用这些原理和

规律去分析和计算流体流动过程的有关问题，掌握流体输送：流速的选择，管径的计算，输

送机械选型。掌握静力学基本方程的应用、连续性方程、柏努力方程的物理意义、适用条件、

应用柏努力方程解题的要点和注意事项、路系统总能量损失方程（包括 数据的获得）。 

了解边界层的基本概念（边界层的形成和发展，边界层分离）、顿型流体和非牛顿型

流体。解选择适宜的流体流动参数，以适应传热、传质和化学反应的最佳条件。 

 

二.  教学内容  

1.1 流体的物理性质；1.2 流体静力学基本方程式；1.3 流体流动的基本方程；1.4 流体流动

现象；1.5 流体在关内的流动阻力；1.6 管路计算；1.7 流量测量 

 

三.教学重点、难点及其处理 

   1 重点： 

          静力学基本方程的应用； 

连续性方程、柏努力方程的物理意义、适用条件、应用 

柏努力方程解题的要点和注意事项、路系统总能量损失方程。 

   2 难点： 

熟练掌握流体流动阻力的计算、简单管路的设计型和操作型计算； 

应用柏努力方程、静力学方程解题要绘图，正确选取衡算范围。解题步骤要规范。 

流动型态及其判断，雷诺准数的物理意义及计算； 

流动阻力产生的原因，流体在管内流动时流动阻力（直管阻力和局部阻力）的计算； 

因次分析法的原理、依据、结果及应用。 

 

四．教学方法、手段  

    讲解、实物演示、照片、动画 

 

五．课时安排 

共 14 学时，各章节具体课时分配结合 ppt 课件和课堂安排 

 

六．课程内容设计 

 

概述 

流体是气体与液体的总称。流体流动是最普遍的化工单元操作之一，同时研究流体流动

问题也是研究其它化工单元操作的重要基础。 



 

1．流体的定义和分类 

（1）定义：气体（含蒸汽）和液体统称流体。 

（2）分类： 

①按状态分为气体、液体和超临界流体。 

②按可压缩性可分为不可压缩流体和可压缩流体。 

③依是否可忽略分子间作用力分为理想流体和粘性（实际）流体。 

④按流变特性（剪力与速度梯度之间关系）分牛顿型和非牛顿型流体。 

2．流体特征 

（1）流动性，即抗剪抗张的能力很小； 

（2）无固定形状，易变形（随容器形状），气体能充满整个密闭容器空间； 

（3）流动时产生内摩擦，从而构成了流体流动内部结构的复杂性。 

3．作用在流体上的力  

外界作用于流体上的力有两种，即质量力和表面力。 

（1）质量力（又称体积力） 

质量力作用于流体的每个质点上，并与流体的质量成正比，对于均质流体也与流体的

体积成正比。流体在重力场中受到重力、在离心力场中受到的离心力都是典型的质量力。 

（2）表面力（又称接触力或机械力） 

表面力与流体的表面积成正比。作用于流体中任一微小表面上的力又可分为两类，即

垂直于表面的力和平行于表面的力。前者为压力，后者为剪力（切力）。静止流体只受到压

力的作用，而流动流体则同时受到两类表面力的作用。 

本章主要讨论不可压缩性牛顿型流体在管内流动的有关问题。 

 

1.1 流体静力学 

1.1.1  密度 

单位体积流体的质量，称为流体的密度，表达式为 

          
V

m
                          

式中  ρ——流体的密度，kg/m3； 

      m——流体的质量，kg； 

      V——流体的体积，m3。 

对一定的流体，其密度是压力和温度的函数，即 

           ),( Tpf  

液体密度  通常液体可视为不可压缩流体，认为其密度仅随温度变化（极高压力除外），

其变化关系可由手册中查得。 

气体密度  对于气体，当压力不太高、温度不太低时，可按理想气体状态方程计算 

          
RT

pM
                          

式中  p——气体的绝对压力，Pa； 

      M——气体的摩尔质量，kg/mol； 

      T——绝对温度，K； 



 

      R——气体常数，其值为 8.314 J/（mol·K）。 

一般在手册中查得的气体密度都是在一定压力与温度下的，若条件不同，则密度需进行

换算。 

化工生产中遇到的流体，大多为几种组分构成的混合物，而通常手册中查得的是纯组分

的密度，混合物的平均密度ρm可以通过纯组分的密度进行计算。 

液体混合物的密度  对于液体混合物，其组成通常用质量分率表示。假设各组分在混合

前后体积不变，则有 
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m
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式中 naaa 21 , ——液体混合物中各组分的质量分率； 

     n 21 , ——各纯组分的密度，kg/m3。 

气体混合物的密度  对于气体混合物，其组成通常用体积分率表示。各组分在混合前后

质量不变，则有 

       nnm   2111                 

式中  n 21 , ——气体混合物中各组分的体积分率。 

气体混合物的平均密度 m 也可利用式（1-2）计算，但式中的摩尔质量 M 应用混合气

体的平均摩尔质量 Mm代替，即 

             
RT

pM m
m                                                

而           nnm yMyMyMM  2211              

式中  nMMM 21 , ——各纯组分的摩尔质量，kg/mol； 

       nyyy 21 , ——气体混合物中各组分的摩尔分率。 

对于理想气体，其摩尔分率 y 与体积分率φ相同。 

比容  单位质量流体具有的体积，是密度的倒数，单位为 m3/kg。 

            

1


m

V
v   

1.2 压力 

流体垂直作用于单位面积上的力，称为流体的静压强，简称压强，习惯上又称为压力。

在静止流体中，作用于任意点不同方向上的压力在数值上均相同。 

压力的单位  在 SI 单位中，压力的单位是 N/m2，称为帕斯卡，以 Pa 表示。此外，压

力的大小也间接地以流体柱高度表示，如用米水柱或毫米汞柱等。若流体的密度为  ，则

液柱高度 h 与压力 p 的关系为 



 

ghp   

注意：用液柱高度表示压力时，必须指明流体的种类，如 600mmHg，10mH2O 等。 

标准大气压有如下换算关系： 

      1atm = 1.013×105Pa =760mmHg =10.33m H2O 

    压力的表示方法  压力的大小常以两种不同的基准来表示：一是绝对真空；另一是大气

压力。基准不同，表示方法也不同。以绝对真空为基准测得的压力称为绝对压力，是流体的

真实压力；以大气压为基准测得的压力称为表压或真空度。 

        表压 = 绝对压力 - 大气压力 

       真空度 =大气压力 - 绝对压力 

绝对压力与表压、真空度的关系如图 1-1 所示。 

一般为避免混淆，通常对表压、真空度等加以标注，

如 2000Pa（表压），10mmHg（真空度）等，还应指明当

地大气压力。 

 

1.2.1  流体静力学平衡方程 

1. 静力学基本方程   

如图 1-2 所示，容器内装有密度为  的液体，液体

可认为是不可压缩流体，其密度不随压力变化。在静止

液体中取一段液柱，其截面积为 A，以容器底面为基准水平面，液柱的上、下端面与基准

水平面的垂直距离分别为 1z 和 2z 。作用在上、下两端面的压力分别 为 1p 和 2p 。 

重力场中在垂直方向上对液柱进行受力分析： 

（1）上端面所受总压力 ApP 11  ，方向向下； 

（2）下端面所受总压力 ApP 22  ，方向向上； 

（3）液柱的重力 )( 21 zzgAG   , 方向向下。 

液柱处于静止时，上述三项力的合力应为零，即 

          0)( 2112  zzgAApAp   

整理并消去 A，得 

           )( 2112 zzgpp             压力形

式                      （1-8） 

变 形 得          gz
p

gz
p

2
2

1
1 


           能 量 形 式                  

（1-8a） 

若将液柱的上端面取在容器内的液面上，设液面上方的压力为 ap ，液柱高度为 h ，则

式（1-8）可改写为 

             ghpp a 2                                             

绝对真空 

大气压 

绝对压力 

绝对压力 

表压 

真空度 

p1 

p2 

图 1-1  绝对压力、表压与真空度的关系 



 

（1-8b） 

式（1-8）、式（1-8a）及式（1-8b）均称为静力学基本方程。 

静力学基本方程适用于在重力场中静止、连续的同种不可压缩流体，如液体。而对于气

体来说，密度随压力变化，但若气体的压力变化不大，密度近似地取其平均值而视为常数时，

式（1-8）、式（1-8a）及式（1-8b）也适用。 

讨论： 

（1）在静止的、连续的同种液体内，处于同一水平面上各点的压力处处相等。压力相

等的面称为等压面。 

（2）压力具有传递性：液面上方压力变化时，液体内部各点的压力也将发生相应的变

化。 

（2）式（1-8a）中， zg 、

p
分别为单位质量流体所具有的位能和静压能，此式反映

出在同一静止流体中，处在不同位置流体的位能和静压能各不相同，但总和恒为常量。因此，

静力学基本方程也反映了静止流体内部能量守恒与转换的关系。 

（3）式（1-8b）可改写为 

                  h
g

pp a 



2  

说明压力或压力差可用液柱高度表示，此为前面介绍压力的单位可用液柱高度表示的依

据。但需注明液体的种类。 

2. 静力学基本方程的应用  

 利用静力学基本原理可以测量流体的压力、容器中液位及计算液封高度等。 

（1）压力及压力差的测量 

① U 形压差计 

U 形压差计的结构如图 1-3 所示。它是一根 U 形玻璃管，内装指示液。要求指示液与被

测流体不互溶，不起化学反应，且其密度大于被测流体密度。常用的指示液有水银、四氯化

碳、水和液体石蜡等，应根据被测流体的种类和测量范围合理选择指示液。 

当用 U 形压差计测量设备内两点的压差时，可将 U 形管两端与被测两点直接相连，利

用 R 的数值就可以计算出两点间的压力差。 

设指示液的密度为 0 ，被测流体的密度为

 。由图 1-3 可知，A 和 A′点在同一水平面上，

且处于连通的同种静止流体内，因此，A 和 A′点

的压力相等，即 'AA pp  ， 

而          )(01 RmgppA    

        gRgmpp
A 02'    

所 以      

gRgmpRmgp 0201 )(    

整理得    gRpp )( 021                    



 

（1-9） 

若被测流体是气体，由于气体的密度远小于指示剂的密度，即 00   ，则式（1-9）

可简化为   

        021 Rgpp                                                  

（1-9a） 

U 形压差计也可测量流体的压力，测量时将 U 形管一端与被测点连接，另一端与大气

相通，此时测得的是流体的表压或真空度。 

思考：若将 U 形压差计安装在倾斜管路中，此时读数 R 反映了什么？ 

gzzgRpp )()( 12021    

例  如附图所示，水在水平管道内流动。为测量流体在某截面处的压力，直接在该处连

接一 U 形压差计，指示液为水银，读数 R＝250mm，h＝900mm。已知当地大气压为 101.3kPa，

水的密度 1000 kg/m3 ，水银的密度 136000   

kg/m3。试计算该截面处的压力。 

解：图中 A-A′面间为静止、连续的同种流体，且处于同

一水平面，因此为等压面，即 'AA pp   

而    aA
pp '          gRgmppA 0   

于是     gRgmppa 0   

则截面处绝对压力 

Pa59117

2.081.9136009.081.91000101300
0




 gRgmpp a 

 

或直接计算该处的真空度 

                     

Pa42183

25.081.9136009.081.91000
0




 gRgmppa 
  

由此可见，当 U 形管一端与大气相通时，U 形压差计实际反映的就是该处的表压或真

空度。 

U 形压差计在使用时为防止水银蒸汽向空气中扩散，通常在与大气相通的一侧水银液面

上充入少量水，计算时其高度可忽略不计。 

② 倒 U 形压差计 

若被测流体为液体，也可选用比其密度小的流体（液体或气体）作为指示剂，采用如图

1-4 所示的倒 U 形压差计形式。最常用的倒 U 形压差计是以空气作为指示剂，此时， 

 RgRgpp  )( 021          （1-9b） 



 

③ 斜管压差计 

当所测量的流体压力差较小时，可将压差计倾斜放置，即为斜管压差计，用以放大读数，

提高测量精度，如图 1-5 所示。  

此时，R 与 R’的关系为 

sin
' R

R                         （1-10） 

式中α为倾斜角，其值越小，则读数放大倍数越

大。 

④ 双液体 U 管压差计 

又称为微压计，用于测量压力较小的场合。 

如图 1-6 所示，在 U 管上增设两个扩大室，内装

密度接近但不互溶的两种指示液A和C （ CA   ），

扩大室内径与 U 管内径之比应大于 10。这样扩大室的截面积比 U 管截面

积大得多，即可认为即使 U 管内指示液 A 的液面差 R 较大，但两扩大室

内指示液 C 的液面变化微小，可近似认为维持在同一水平面。 

于是有     

   )(21 CARgpp                           (1 -11) 

由上式可知，只要选择两种合适的指示液，使 )( CA   较小，就可

以保证较大的读数 R。 

（2）液位测量 

在化工生产中，经常要了解容器内液体的贮存量，或对

设备内的液位进行控制，因此，常常需要测量液位。测量液

位的装置较多，但大多数遵循流体静力学基本原理。 

图1-7所示的是利用U形压差计进行近距离液位测量装

置。在容器或设备 1 的外边设一平衡室 2，其中所装的液体

与容器中相同，液面高度维持在容器中液面允许到达的最高

位置。用一装有指示剂的 U 形压差计 3 把容器和平衡室连

通起来，压差计读数 R 即可指示出容器内的液面高度，关

系为 

     Rh

 

 0               (1-12) 

若容器或设备的位置离操作室较远时，

可采用图 1-8 所示的远距离液位测量装置。

在管内通入压缩氮气，用阀 1 调节其流量，

测量时控制流量使在观察器中有少许气泡逸

出。用 U 形压差计测量吹气管内的压力，其

读数 R 的大小，即可反映出容器内的液位高

度，关系为 



 

          Rh

0               (1-13)  

（3）液封高度的计算 

在化工生产中，为了控制设备内气体压力不超过规定的数值，常常使用安全液封（或称

水封）装置，如图 1-9 所示。作用： 

 当设备内压力超过规定值时，气体则从

水封管排出，以确保设备操作的安全。 

 防止气柜内气体泄漏。 

液封高度可根据静力学基本方程计算。若要

求设备内的压力不超过 p（表压），则水封管的插

入深度 h 为 

 
g

p
h


                  （1 

-14） 

式中  ρ——水的密度，kg/m3。 

 

1.3 流体流动的基本方程 

1.3.1 流体流动的考察方法 

1 流体的连续介质模型  

流体是由大量彼此之间有一定间隙的分子所组成，各个分子都作着无序的随机运动。

因而流体的物理量在空间和时间上的分布是不连续的。  

在工程技术领域，人们关心的是流体的宏观特性，即大量分子的统计平均特性，因此

引入流体的连续介质模型。该模型假定，流体是由连续分布的流体质点所组成，流体的物理

性质及运动参数在空间作连续分布，可用连续函数的数学工具加以描述（在高真空极稀薄气

体除外）。 

2．运动的描述方法  

对于流体的流动，有两种不同的考察方法： 

（1）拉格朗日法（Lagrange） 跟踪质点，描述其运动参数（位移，速度等）随时间

的变化规律。在考察单个固体质点的运动以及研究流体质点运动的轨线（质点的运动轨迹）

时，采用此法。 

（2）欧拉法（Euler）在固定空间位置上观察流体质点的运动状况（如空间各点的速

度、压强、密度等）。流体的流线（同一瞬间不同质点的速度方向）是采用此法考察的结果。 

对于流体在直管内的定态流动，轨线与流线重合，采用欧拉法描述流体的流动状态就

显得非常方便。研究化工生产中某一设备中（控制体）流体的流动情况，就是采用欧拉法。  

 

1.3.2 流量和流速 

1 流量 

单位时间内流过管道任一截面的流体量，称为流量。流量用两种方法表示： 

体积流量与质量流量的关系为： 

 

2 流速  



 

流体质点单位时间内在流动方向上所流过的距离，称为流速，以 u 表示。其单位为 m/s。

但是，由于流体具有粘性，流体流经管道任一截面上各点速度沿管径而变化，在管中心处最

大，随管径加大而变小，在管壁面上流速为零。工程计算中为方便起见，将取整个管截面上

的平均流速——单位流通面积上流体的体积流量，即 

 

式中,A 为与流动方向相垂直的管道截面积，m
2
。 

 

3 质量流速（质量通量）  

单位时间内流体流过管道单位截面积的质量，称为质量流速或质量通量，以 G 表示，

其单位为 kg/(m
2
·s)，其表达式为 

 

由于气体的体积随温度和压强而变化，在管截面积不变的情况下，气体的流速也要发

生变化，采用质量流速为计算带来方便。  

4．管径、体积流量和流速之间关系  

对于圆形管道，以 d 表示其内径，则有 

 

 

上式中 Vs一般由生产任务规定，而适宜流速则需通过操作费和基建费之间的经济权衡

来确定。  

大流量长距离管道内某些流体的常用流速范围见表 1-1。  

表 1-1 某些流体在管道中的常用流速范围 （略） 

 

1.3.3 定态流动与非定态流动 

1. 定态流动 

各截面上流体的有关参数（如流速、物性、压强）仅随位置而变化，不随时间而变，

如图 1-17a 所示流动系统。  

⒉ 非定态流动 

流体流动有关物理量随位置和时间均发生变化，如图 1-17b 所示流动系统。  



 

 

化工生产中多属连续定态过程。  

 

1.3.4 连续性方程式 

连续性方程式是质量守恒定律的一种表现形式，本节通过物料衡算进行推导。 

质量守恒的一般表达式为 

 

 

对于图 1-18 所示的定态流动系统，衡算范围为管道、输送机械、热交换器的壁面及截

面 1-1 及 2-2 所包围的控制体，基准为 1s，则有: 

 

因为 ,则上式可写为： 

 

推广之  

 

对于不可压缩流体（即 ρ=常数），可得到 

 

统称为管内定态流动时的连续性方程式。  

连续性方程式反映了一定流量下，管路各界面上流速的变化规律。对于圆形管道内不

可压缩流体的定态流动，可得到 

 



 

1.3.5 能量衡算方程式——柏努利方程式 

柏努利方程式是流体流动中机械能守恒和转化原理的体现，它描述了流入和流出一系

统的流体量及有关流动参数间的定量关系。 

柏努利方程的推导方法有动量衡算法（比较严格）和能量衡算法（比较直观，物理意义清晰）。本节采用

后者。 

本知识点中，重点在于对柏努利方程式的理解与应用。 

柏努利方程推导的思路是：从解决流体流动问题的实际需要出发，采用逐步简化的方法：流动系统的总能

量衡算（包括内能和热能）-→流动系统的机械能衡算-→不可压缩流体定态流动的机械能衡算。 

1   流动系统的总能量衡算 

 

（1）流动流体所具有的能量 J/kg  

1kg流动流体所具有的能量如表1-2所示  

表1-2流动流体具有的能量 

  内能 位能 动能 静压能 加入热量 加入功 

进入系统 
      

离开系统 
    

    

（2）能量守恒定律  

根据热力学第一定律，1kg 流体为基准的连续定态流动系统的能量衡算式为： 

 

 

式中，v ――流体的比容，m
3
/kg 

即定态流动过程的总能量衡算式，也是流动系统热力学第一定律表达式。 

2 流动系统的机械能衡算  

（1）流体定态流动的机械能衡算式  

从流体输送角度考虑，式中的 Qe和 U 经变换消去。 

由热力学第一定律知，1kg 流体从 1-1’截面流至 2-2’截面时，内能的增量等于其所

获得的热能减去因流体被加热而引起体积膨胀所消耗的功，即 



 

 

式中 1kg 流体流经两截面间因被加热而引起体积膨胀所做的功，J/kg； 

——1kg 流体在两截面间所获得的热量，J/kg。 

实际上 由换热器加入的热量 及能量损失 两部分组成，即: 

 

由数学知  

将如上三式代入式 1-19，得到  

此式即为流体定态流动的机械能衡算式，适用于可压缩和不可压缩流体。 

（2）柏努利方程式--不可压缩流体定态流动的机械能衡算式  

对于不可压缩流体， ，因而将式 1-22 中的 项积分后可得

 

对于理想流体， ，再若无外功加入，则有  

从上面推导过程可看出，柏努利方程适用于不可压缩流体连续的定态流动。  

3 柏努利方程的讨论 

（1）理想流体柏努利方程式的物理意义 1kg 理想流体在管道内作定态流动而又没有外

功加入时，其总机械能 是守恒的，但不同形式的机械能可以互相转换。 

（2）式 1-23a 中各项单位均为 J/kg，但应区别各项能量所表示的意义不同：式中的 

、u2/2、p/ρ 指某截面上流体本身所具有的能量；Σhf为两截面间沿程的能量消耗，具

有不可逆性；We为 1kg 流体在两截面间获得的能量，即输送机械对 1kg 流体所作的有效功，

是输送机械的重要参数之一。单位时间内输送机械所做的有效功率称为有效功率，用 Ne表

示，其单位为 W，即  

(3) 压头和压头损失 以 1N 流体为基准，则粘性流体的柏努利方程式变为

 

式中各项单位 J/N 或 m，其中 Z、Δu2/2g、Δp/ρg 分别为位压头、动压头和静压头，

He为输送机械的有效压头，Hf则为压头损失。 



 

(4) 流体静力学基本方程式是柏努利方程式的特例 当系统中流体处于静止状态时，则

式 1-23a 变为  

（5）柏努利方程式的推广 

①对于可压缩流体的流动，当 （绝压）＜0.2 时，仍可用式 1-23a 计算，但

式中的 ρ 要用两截面间的平均密度 ρm代替。 

②非定态流动的任一瞬间，柏努利方程式仍成立。  

1.3.6 柏努利方程式的应用举例 

柏努利方程式与连续性方程式的联合应用，可解决流体输送中的各种有关问题，其中

还包括进行管路计算及根据流体力学原理进行流速或流量的测量等。 

1.柏努利方程式解题要点  

（1）作图与确定衡算范围 根据题意画出流动系统的示意图，并指明流体的流动方向。

定出上、下游截面，以明确流动系统的衡算范围。 

（2）截面的选取 两截面均应与流动方向相垂直，并且在两截面间的流体必须是连续

的。所求的未知量应在截面上或在两截面之间，且截面上的 Z、u、p 等有关物理量，除所需

求取的未知量外，都应该是已知的或能通过其它关系计算出来。 

两截面上的 u、p、Z 与两截面间的∑hf都应相互对应一致。 

（3）基准水平面的选取 基准水平面可以任意选取，但必须与地面平行。如衡量系统

为水平管道，则基准水平面通过管道的中心线，ΔZ=0。 

（4）两截面上的压强 两截面的压强除要求单位一致外，还要求基准一致。 

（5）单位必须一致 在用柏努利方程式解题前，应把有关物理量换算成一致的单位，

然后进行计算。  

2.应用举例  

确定管道中流体的流量  

【例 1-11】精馏塔进料量为 Wh=50000kg/h，ρ=960kg/s，其它性质与水接近。试选择

适宜管径。 

解：解题思路：初选流速→计算管径→查取规格→核算流速。具体计算过程如下：

选流速 u=1.8m/s (0.5-3.0m/s) 

用式 1-17 计算管径，即  

由附录查管子规格，选取 φ108×4mm 的无缝钢管（d=0.1m）。 

核算流速：  

【例 1-12】20℃的空气在直径为 80mm 的水平管流过。现于管路中接一文丘里管，如本

题附图所示。文丘里管的上游接一水银 U 管压差计，在直径为 20mm 的喉颈处接一细管，基

下部插入水槽中。空气流过文丘里管的能量损失可忽略不计。当 U 管压差计读数 R=25mm、

h=0.5m 时，试求此时空气的流量为若干 m
3
/h。当大气压强为 101.33×10

3
Pa。  



 

解：该题有两项简化，即 

（1）当理想流体处理，Σhf=0 

（2）可压缩流体当不可压缩流体对待，取平均密度 ρm。 

计算的基本过程是： 

（1）根据题意，绘制流程图，选取截面和基准水平面，确定衡算范围，见本例附图。 

（2）核算两截面间绝压变化是否大于 20% 

 

 

则：  

（3）在两截在间列柏努利方程式，并化简得  

将 ρm代入上式并整理，可得  

（4）用连续性方程式确定 u1与 u2之间关系，即  

（5）联立式（a）及式（b）解得 m/s 

于是 ：  

确定设备间的相对位置 



 

【例 1-13】有一输水系统，如本题附图所示，水箱内水面维持恒定，输水管直径为

φ60×3mm，输水量为 18.3m
3
/h，水流经全部管道（不包括排出口）的能量损失可按 Σhf=15u

2

公式计算，式中 u 为管道内水的流速（m/s）。试求： 

（1）水箱中水面必须高于排出口的高度 H； 

（2）若输水量增加 5%，管路的直径及其布置不变，管路的能量损失仍可按上述公式计

算，则水箱内的水面将升高多少米？ 

解：该题是计算柏努利方程中的位能项（两截面间的位差）。解题的要点是根据题给

条件对柏努利方程作合理简化。  

解题步骤是： 

绘出流程图，确定上、下游截面及基准水平面，如本例附图所示。 

在两截面间列柏努利方程式并化简（We=0,p1=p2,Z2=0,由于 A1≥A2，u1≈0）可得到 

 

（1）水箱中水面高于排出口的高度 H 

将有关数据代入式（a）便可求得 Z1（即 H）。式中

 

于是  

（3）输水量增加 5%后，水箱中水面上升高度 H 输水量增加 5%后，u2及 Σhf分别变

为 

 

 

确定输送设备的有效功率 

【例 1-14】用泵将贮液池中常温下的水送至吸收塔顶部，贮液池水面维持恒定，各部

分的相对位置如本题附图所示。输水管的直径为 76×3mm，排水管出口喷头连接处的压强为

6.15×10
4
Pa(表压)，送水量为 34.5m

3
/h，水流经全部管道（不包括喷头）的能量损失为

160J/kg，试求泵的有效功率。 



 

解：泵的有效功率用式 1-25 计算，即 Ne=Wews 

式中 ws为规定值，We 则需用柏努利方程式计算，即  

截面，基准水平面的选取如本例附图所示。但要注意 2-2 截面必须选在排水管口与喷

头的连接处，以保证水的连续性。 

 

式中  

 

 

 

 

Σhf=160J/kg 

于是  

 

 

若泵的效率为 0.75，则泵的轴功率为  

确定管路中流体的压强 

 



 

 

1-10.在实验室中，用玻璃管输送 20℃的 70％醋酸。管内径为 1.5cm，流量为 10kg/min。

用 SI 和物理单位各算一次雷诺准数，并指出流型。 

[答：Re=5.66×10
3
] 

1.4 流体流动现象 

 

1.4.1. 牛顿粘性定律与流体的粘度 

和流动性形成对立，在运动状态下，流体还有一种抗拒内在的向前运动的特性，称为

粘性。流体不管在静止还是在流动状态下，都具有粘性，但只有在流体流动时才能显示出来。

随流体状态的不同，粘性的差别非常悬殊。  

1 牛顿粘性定律  

（1）流体的内摩擦力  

由于粘性存在，流体在管内流动时，管截面不同半径处的速度并不相同，而是形成某

种速度分布。管中心处的速度最大，愈靠近管壁速度愈小，在管壁处速度为零。当流体在圆

管内以较低的平均速度流动时，实际上是被分割成无数极薄的圆筒层，各层以不同的速度向

前运动。这种运动着的流体内部相邻两流体间产生相互作用力，称为流体的内摩擦力。它是

流体粘性的表现，又称为粘滞力或粘性摩擦力。流体流动时的内摩擦是流动阻力产生的依据。  

 

同样，设有上下两块平行放置且面积很大而相距很近的平板，板间充满了某种液体。

若将下板固定，对上板施加一个恒定的外力，上板就以较低的恒定速度 u 沿 x 方向运动。此

时，两板间的液体就会分成无数平行的薄层而运动，粘附在上板底面的一薄层液体也以速度

u 随上板运动，其下各层液体的速度依次降低，粘附在下板表面的液体速度为零，形成线性

的速度分布。相邻两流体层产生粘性摩擦力。 

 



 

（2）牛顿粘性定律  

流体流动时的内摩擦力大小与哪些因素有关？实验证明，对于一定的液体，内摩擦力

与两流体层的速度差成正比；与两层之间的垂直距离成反比；与两层间的接触面积成正比。 

对于平板间的线性速度分布可写出  

若把上式写成等式，就需引进一个比例系数，即  

内摩擦力与作用面平行。单位面积上的内摩擦力称为内摩擦应力或剪应力，以 τ 表示，

于是上式可写成  

当流体在圆管内以较低速度流动时，径向速度变化是非线性，而是形成曲线关系，此

时应改写为  

所表示的关系，称为牛顿粘性定律。  

 

2 流体的粘度  

（1）动力粘度（简称粘度）  

式 1-26a 可表示成动力粘度的定义式，即  

①粘度的物理意义; 促使流体流动时产生单位速度梯度的剪应力。粘度总是和速度梯

度相联系，只有在流体运动时才显示出来。在讨论流体静力学时就不考虑粘度这个因素。 

②粘度的单位 

法定单位制中, 粘度的单位为: Pa·s 

物理单位制中, 粘度的单位为: g/(cm·s)，称为 P（泊） 

不同单位之间的换算关系为:1cP=0.01P=0.001Pa·s。手册中粘度的单位常用 cP（厘泊）

表示。 

③粘度数据的获得 

常用流体的粘度可从有关手册和附录查得。 

常压混合气体的粘度可用下式估算，即  

不缔合液体混合物的粘度可用下式估算，即  



 

④影响粘度值的因素 

粘度为物性常数之一，随物质种类和状态而变。同一物质，液态粘度比气态粘度大得

多。如常温下的液态苯和苯蒸汽的粘度分别为 0.74×10
-3
Pa·s 及 0.72×10

-5
Pa·s。 

液体的粘度是内聚力的体现，其值随温度升高而减小，气体的粘度是分子热运动时互

相碰撞的表现，其值随温度升高而增大。 

工程中一般忽略压强对粘度的影响。 

（2）运动粘度  

工程中流体的粘度还可用 来表示，这个比值称为运动粘度，用 表示，即

 

法定单位制中其单位为 m
2
/s；物理制中为 cm

2
/s，称为斯托克斯，简称沲，以 St 表示。

1St=100cSt=10
-4
m
2
/s。 

 

1.4.2 非牛顿型流体 

根据流变特性，流体分为牛顿型与非牛顿型两类。 

服从牛顿粘性定律的流体称为牛顿型流体，如气体和大多数液体。其流变方程式为

 

式中， 表示剪切程度大小， 为剪切速率，以 表示。 

表示 关系曲线的图称为流变图。牛顿型流体的流变图为通过原点的直线。 

 

凡不遵循牛顿粘性定律的流体，称为非牛顿型流体。根据流变方程式或流变图，非牛

顿型流体分类如下： 



 

 

这里简要介绍与时间无关的粘性流体，如图 1-27 中的 b、c、d 线所示。 

与时间无关的粘性流体，在 关系曲线上的任一点上也有一定的斜率。在一定剪

切速率下，有一个表现粘度值，即  

只随剪切速率而变，和剪切力作用持续的时间无关。 

与时间无关粘性流体的有关特性列于表 1-3 中。  

表 1-3 与时间无关粘性流体的特性（略） 

 

1.4.3 流动类型与雷诺准数 

1 雷诺试验  

为了研究流体流动时内部质点的运动情况及其影响因素，1883 年雷诺设计了“雷诺实

验装置”  

 

在水箱 3 内装有溢流装置 6，以维持水位恒定。箱的底部接一段直径相同的水平玻璃管

4，管出口处有阀门 5 以调节流量。水箱上方有装有带颜色液体的小瓶 1，有色液体可经过

细管 2 注入玻璃管内。在水流经玻璃管过程中，同时把有色液体送到玻璃管入口以后的管中

心位置上。 

实验观察到随流体质点运动速度的变化显示出两种基本类型，其中 a 称为滞流或层流，

b 称为湍流或紊流。 

层流时，玻璃管内水的质点沿着与管轴平行的方向作直线运动，不产生横向运动，从

细管引到水流中心的有色液体成一条直线平稳地流过整玻璃管。若逐渐提高水的流速，有色

液体的细线出现波浪。速度再高，有色细线完全消失，与水完全混为一体，此时即为湍流。

显然，湍流时，水的质点除了沿管道向前运动外，还作不规则的杂乱运动，且彼此相互碰撞

与混合。质点速度的大小和方向随时间而发生变化。 



 

影响流体质点运动情况的因素有三个方面，即流体的性质（主要为 ρ、u），设备情况

（主要为 d）及操作参数（主要为流速 u）。对一定的流体和设备，可变参数即 u。 

 

2. 雷诺准数 Re  

凡是几个有内在联系的物理量按无因次条件组合起来的数群，称为准数或无因次数群。

准数既反映各物理量的内在联系。又能说明某一现象或过程的某些本质。如 Re 准数便可反

映流体质点的湍流程度，并用作流体流动类型的判据。 

雷诺综合上述诸因素整理出一个无因次数群——雷诺准数 

 

Re 准数是一个无因次数群，无论采用何种单位制，只要数群中各物理量单位一致，所

算出的 Re 数值必相等。 

根据经验，对于流体在直管内的流动，当 Re≤2000 时属于层流；Re＞4000s 时（生产

条件下 Re＞3000）属湍流；而当 Re=2000—4000 之间时，属不稳定的过渡区。 

 

1.4.4 滞流与湍流 

主要分析流体质点在滞流与湍流两种流型下的本质区别。  

1.流体内部质点的运动方式  

流体在管内作滞流流动时，其质点沿管轴作有规则的平行运动，各质点互不碰撞，互

不混合。 

流体在管内作湍流流动时，其质点作不规则的杂乱运动，并互相碰撞混合，产生大大

小小的旋涡。管道截面上某被考察的质点在沿管轴向前运动的同时，还有径向运动。即在湍

流中，流体质点的不规则运动，构成质点在主运动之外还有附加的脉动。质点的脉动是湍流

运动的最基本特点。同样，点 i 的流体质点的压强也是脉动的，可见湍流实际上是一种非定

态的流动。 

尽管在湍流中，流体质点的速度和压强是脉动的，但由实验发现，管截面上任一点的

速度和压强始终是围绕着某一个“平均值”上下变动。平均值 为在某一段时间 内，

流体质点经过点 i 的瞬间速度的平均值，称为时均速度，即  



 

 

而  

在定态系统中，流体作湍流流动时，管道截面上任一点的时均速度不随时间而改变。 

在湍流运动中，因质点碰撞而产生的附加阻力的计算是很复杂的，但引入脉动与时均

值的概念，可以简化复杂的湍流运动，为研究带来一定的方便。 

2. 流体在圆管内的速度分布 

无论是滞流或湍流，在管道任意截面上，流体质点的速度沿管径而变化，管壁处速度

为零，离开管壁以后速度渐增，到管中心处速度最大。速度在管道截面上的分布规律因流型

而异。  

理论分析和实验都已证明，滞流时的速度沿管径按抛物线的规律分布，截面上各点速

度的平均值 u 等于管中心处最大速度 umax的 0.5 倍。 

湍流时，由于流体质点的强烈分离与混合，使截面上靠管中心部分各点速度彼此扯平，

速度分布比较均匀，所以速度分布曲线不再是严格的抛物线。 

 

实验证明，当 Re 值愈大时，曲线顶部的区域就愈广阔平坦，但靠管壁处质点的速度骤

然下降，曲线较陡。u与 umax的比值随 Re 准数而变化，通常取 u=0.8umax。为精确起见，可借

助 u/umax与 Re、Remax的关系曲线进行计算。 

图中 Re 与 Remax是分别以平均速度 u及管中心处最大速度 umax计算的雷诺准数。 

流体作湍流流动时，质点发生脉动现象，所以湍流的速度分布曲线应根据截面上各点

的时均速度来标绘。  

既然湍流时管壁处的速度也等于零，则靠近管壁的流体仍作滞流流动，这一作滞流流

动的流体薄层，称为滞流内层或滞流底层。自滞流内层往管中心推移，速度逐渐增大，出现

了既非滞流流动亦非完全湍流流动的区域，这区域称为缓冲层或过渡层。再往中心才是湍流

主体。滞流内层的厚度随 Re 值的增加而减小。滞流内层的存在，对传热与传质过程都有重

大影响，这方面的问题，将在后面有关章节中讨论。 



 

 

3. 流体在直管内的流动阻力  

流体在直管内流动时，由于流型不同流动阻力所遵循的规律亦不相同。滞流时，流动

阻力来自流体本身所具有的粘性而引起的内摩擦。对牛顿型流体，内摩擦应力的大小服从牛

顿粘性定律。而湍流时，流动阻力除来自于流体的粘性而引起的内摩擦外，还由于流体内部

大大小小的旋涡所引起的附加阻力。这附加阻力又称为湍流切应力，简称为湍流应力。所以

湍流中的总摩擦应力等于粘性摩擦应力与湍流应力之和。总的摩擦应力不服从牛顿粘性定

律，但可以仿照牛顿粘性定律写出类似的形式，即  

式中的 e 称为涡流粘度，其单位与粘度 μ 的单位一致。 

涡流粘度不是流体的物理性质，而是与流体流动状况有关的系数。 

综合滞流和湍流的本质区别附于表 1-4 中。  

表 1-4   两种流型的比较 

流  型 滞  流（层流）  湍  流（紊流）  

判  据  Re≤2000  Re＞4000(工程上取 3000)  

流体内部

质点运动

情况 

沿管的轴向作直线运动，不存在横向混

合和质点的碰撞 

不规则杂乱运动，质点碰撞和混合，

流动参数（u、p）产生脉动。脉动是

湍流的基本特点（见图 1-31） 

管截面上

速度分布  

抛物线方程〔 〕管

壁 处  ， 管 中 心  ，

 

碰撞和混合使速度平均化管壁处

，管中心 ， 

流体在直

管中的流

动阻力 

分子热运动产生动量交换（内摩擦）牛

顿粘性定律    

粘性应力+湍流应力 仿牛顿粘性定

律 ；e 为涡流粘度，



 

不是物性，与运动状况关。  

 

1.4.5. 边界层的概念 

由于流体具有粘性，当流体沿着固体壁面运动时便出现了复杂的现象。1904 年普兰法

提出边界层概念后，对流固界面所发生现象的研究逐步深入。边界层的存在，对流体流动、

传和传质过程都有重大影响。  

1 流体在平板上流动边界层的形成和发展 

 

当流体以 us的流速流经平板表面时，由于流体具有粘性，在垂直于流体流动方向上便

产生了速度梯度。在壁面附近存在着较大速度梯度的流体层，称为流动边界层，简称边界层，

如图 1-33 中虚线所示。边界层以外，粘性不起作用，即速度梯度可视为零的区域，称为流

体的外流区或主流区。主流区的流速应与未受壁面影响的流速相等，所以主流区的流速仍用

us表示。δ为边界层的厚度，等于由壁面至速度达到主流速度 99％的点之间的距离。应指

出，边界层的厚度 δ 与从平板前缘算起的距离 x 相比是很小的。 

由于边界层的形成，把沿壁面的流动简化成两个区域，即边界层区与主流区。在边界

层区内，垂直于流动方向上存在着显著的速度梯度 ，即使粘度 很小，摩擦应

力 仍然相当大，不可忽视。在主流区内， ，摩擦应力可忽略不计，此区域流体可

视为理想流体。 

随着流体的向前运动，粘性对外流区流体持续作用，促使更多的流体层速度减慢，从

而使边界层的厚度 δ 随自平板前缘的距离 x 的增长而逐渐变厚。此过程即边界层的发展。

在边界层的发展过程中，边界层内流体的流型可能是滞流，也可能由滞流变为湍流。在平板

的前缘 xc之前，称为层流（滞流）边界层；在 xc，边界层内的流动由滞流变为湍流。此后

的边界层称为湍流边界层。在湍流边界层内又划分为滞流内层（或层流底层），缓冲层（过

渡层）及湍流层三个区域。 

边界层厚度（边界层外缘 u=0.99us与壁面间的垂直距离）用下式估算，即 

 



 

式中： 当 Rex≤2×105 时为滞流边界层；Rex≥3×106 时为湍流边界层。  

2. 流体在圆形直管进口段内的流动  

在进口段内，边界层的形成类似于沿平板的流动。在距管入口处 x0的地方，边界层在

管的中心线上汇合，边界层占据整个圆管的截面，边界层厚度等于管子半径，即 δ=R，以

后进入完全发展了的流动。  

x0称为进口段长度或稳定段长度。在进口段以后，各截面的速度曲线不随 x 而变，如

图 1-34 所示。  

对于滞流流动，x0可按下式估算（通常取 x0=50-100d）  

当边界层在管中心汇合时，若边界层内为滞流，则管内流动为滞流；若边界层内为湍

流，则管内流动仍保持为湍流。 

边界层外缘的速度即管中心的 umax（滞流、湍流均如此）。和平板上湍流边界层一样，

圆管湍流边界层内仍存在滞流内层、缓冲层及湍流区。流体在光滑圆管内作湍流流动时，滞

流内层的厚度可用下式估算，即： 

 

由此可见，Re 值愈大，δb愈薄。  

3. 讨论边界层的意义  

（1）流体沿壁面流动可简化为边界层区和主流区。  

边界层内由于 值较大，粘性应力不可忽视。在主流区内， ，可忽

略粘性应力，此区流体可视为理想流体。 

（2）流体在圆管内流动时，测量仪表应安装在进口段以后。  

（3）边界层概念的提出对传热与传质的研究具有重要意义。  

4.边界层的分离  

流动流体遇到障碍物时，在一定条件下会产生边界层与固体表面脱离的现象，并在脱

离形成旋涡，加大流体流动的能量损失。这部分能量损耗是由于固体表面形状而造成边界层

分离所引起的，称为形体阻力。  



 

粘性流体绕过固体表面（包括流经管件、阀门、管子进出口、流量计等）的阻力为粘

性摩擦阻力与形体阻力之和。两者之和称为局部阻力。  

粘性流体绕过曲面（圆柱体上半部为例）时边界层分离过程如下：  

液体以均匀的流速垂直对圆柱体绕流。由于液体具有粘性，在壁面上形成边界层，其

厚度随流过的距离而增加。流体的流速和压强沿圆柱体周边而变化。当液体达到点 A 时，受

到壁面阻滞，流速为零，液体的压强最大。点 A称为停滞点或驻点。在点 A 流体绕圆柱表面

而流动。在 AB 两点之间，液体处在加速减压的情况，在点 B处速度最大压强最低。过点 B

之后，液体又处于升压减速的情况，达到点 C 时液体的动能消耗殆尽，速度为零而压力最大，

形成新的驻点，后继而来的液体在高压作用下被迫离开壁面，点 C 称为分离点。这种现象称

为边界层分离。  

 

从点 C 以后，壁面附近产生了流向相反的两股液体。两股液体的分界面称为分离面（图

中的 CC’曲面）。分离面与壁面之间成为涡流区 

 

1.5 流体在管内的流动阻力 

 

1.5.1 概述 

1．流动阻力产生的原因  

流体有粘性，流动时产生内摩擦——阻力产生根源 

固体表面促使流动流体内部发生相对运动——提供了流动阻力产生的条件。 

流动阻力大小与流体本身物性（主要为 m，r），壁面形状及流动状况等因素有关。 

2．流动阻力分类  

流体在管路中流动的总阻力 由直管阻力与局部阻力两部分构成，即

 

式中  、 分别为直管阻力损失和各种局部阻力损失，J/kg。 

3．阻力的表现形式——压强降 Δ  

流动阻力消耗了机械能，表现为静压能的降低，称为压强降，即：  



 

值得强调指出的是：Δ 表示 1m3 流体在流动系统中仅仅是流动阻力所消耗的能量，

它是一个符号，Δ 并不代表增量。两截面间的压强差 Δp是由多方面因素引起的，如

 

通常，Δ 与 Δ 在数值上并不相等，只有当流体在一段无外功的水平等径管内

流动时，两者在数值上才相等。 

1.5.2 滞流时的摩擦系数  

由于影响滞流时的摩擦系数 λ 的因素只是雷诺准数 Re，而与管壁的粗糙度无关，λ

与 Re 的关系式可用理论分析方法进行推导 

1．流体圆柱体受力分析  

设流体在半径为 R 的水平直管段内作滞流流动，于管轴心处取一半径为 r、长度为 的

流体柱作为分析对象，作用于流体柱两端面的压强分别为 和 ，则作用在流体柱上的

推动力为  

 

设距管中心 处的流体速度为 ，（ ）处的相邻流体层的速度为 

则流体速度沿半径方向的变化率（即速度梯度）为 ，两相邻流体层所产生的内摩擦力

为 。滞流时内摩擦应力服从牛顿粘性定律，即  

式中的负号是表示流速 沿 增加的方向而减小。 

作用在流体柱上的阻力为  

流体作等速运动时，推动力与阻力大小必相等，方向必相反。 

2.管截面上的速度侧形  

由于    



 

则有  

积分上式的边界条件为： 时， ；当 r=R 时，  

矩形截面的当量直径 式中, a，b 分别代表矩形的两个边长，m。 

1.5.3 湍流时的摩擦系数（因次分析规划实验法）  

1．问题的提出  

 湍流时内摩擦应力可仿牛顿粘性定律写出  

由于湍滞流时影响因素的复杂性，难以通过数学方程式直接求解，须通过实验建立经

验关联式。借助因次分析方法规则组织试验，以减少试验工作量，并使试验结果整理成便于

推广应用的经验关联式。 

2．因次分析的基础――因次一致原则和 Π 定理  

（1）因次一致的原则  凡是根据基本物理规律导出的物理方程中各项的因次必相同。

如以等加速度a运动的物体，在θ时间内所走过的距离l可用下式表示，即  

各项均为长度因次  

 （2）白金汉 Π 定理  任何因次一致的物理方程均可表达成一组无因次数群的零函

数，即  

无因次数群的数目 ，等于影响该现象物理量数目 n 减去用以表示这些物理量的基本

因次数目 m，即 i＝n-m 

由于式 1-48 中的物理数目 n=4，即 l、u、a、θ；基本因次数 m＝2，即 L、θ，所以

无因次数群数目  i=4-2＝2，即 。 

3．实验研究的基本步骤  

若过程比较复杂，仅知道影响某一过程的物理量，而不能列出该过程的微分方程，则

常采用雷莱（Lord Rylegh）指数法，将影响该过程的因素组成为无因次数群。下面以湍流

时流动阻力问题为例说明雷莱指数法的用法和步骤。 

（1）析因试验——寻找影响过程的主要因素  对所研究的过程进行初步试验的综合

分析，尽可能准确的列出主要影响因素。 

如对湍流阻力所引起的压强降 Δpf的影响因素有： 

流体性质：ρ，μ 

设备几何尺寸：d，l，  



 

流动条件：主要为流速 u 

待求的一般不定函数关系式为  

也可用幂函数来表示即  

（2）因次分析法规划实验——减少实验工作量 

式 1-52 中的 等均为待定值，各物理量的因次为 

[P]=Mθ-2L-1   [d]=[l]=[ε]=L   [ρ]=ML-3  [u]=Lθ-1   [μ]=ML-1θ-

1 

把各物理量的因次代入式 1-52a 并整理得到  

根据因次一致原则，两侧各基本量因次的指数应相等，即 

对于因次 M  1=j+k 

对于因次 θ  –2=-c-k 

对于因次 L  -1=a+b+c-3j-k+q 

将 b，k，q表示为 a，c及 j 的函数，则可解得 a=-b-k-q   c=2-k   j=1-k 

于是 1-52a 变为  

把指数相同的物理量合并在一起，便得到无因次数群的关系式，即

 

式中 称为欧拉准数，以 表示， 即 准数； 为相对粗糙度。 

（3）实验数据处理与待定数的确定 

变换式 1-53，得到  

与式 1-43 相比较，可得 b=1 

 

①湍流 l 经验关联式 

湍流下 λ 的经验公式很多，在此仅举两例。 



 

 

光滑管   （柏拉修斯公式） 

上式适用的范围为 Re=3×10
3
~1×10

5
。粗糙管    （尼库拉则与

卡门公式） 

上式适用于 。 

②湍流 l 关联图 

在过程计算中，为使用方便，一般将实验数据进行综合整理，以 为参数，标绘 λ-Re

关系曲线，由 Re 及 值便可查得 λ值。 

图中可划分为四个区域，各区域的影响因素示于表 1-5 中。 

表 1-5  不同区域 λ 的影响因素（略 0 

由图看出，在湍流区，当 一定时，l 随 Re 值增大而下降；当 Re 值一定时，l 随 

的增加而增大。 

在过渡区计算流动阻力时，为安全起见，一般将湍流时的曲线延伸，以查取 l 值。 

（4）因次分析方法的评价 

优点：用数群代替物理量试验，可减少试验工作量，试验易于进行；结果便于推广；

可不要微分方程式。 

缺点：确定物理量及整理数群的任意性，不能代替试验。 

 



 

1.5.4 圆管内实验结果的推广——非圆形管的当量直径  

 一般说来，截面形状对速度分布及流动阻力的大小都会有影响。实验表明，对于非

圆形截面的通道，可以用一个与圆形管直径 d相当的“直径”来代替，称作当量直径，用

de表示。当量直径等于 4倍水力半径 rH。水力半径 rH定义为流体在流道里的流通截面 A与润

湿周边 Л 之比，即 当量直径    

对于直径为 d 的圆形管子，由水力半径的定义可知       或 

 

流体在非圆形管内作湍流流动时，在计算 hf及 Re 的有关表达式中，均可用 de代替 d。

但需注意： 

（1）不能用 de来计算流体通道的截面积，流速和流量。 

（2）滞流时，λ 的计算式 1-47 须修正,λ=C/Re  

C 值随流通形状而变，如表 1-6 所示。 

表 1-6  某些非圆形管的常数 C 值 

非圆形管

的截面形

状  

正方

形  

等边三角形 环形 长方形 

长︰宽＝2︰1 

长方形  

长︰宽＝4︰1  

常数 C 57  53  96 62  73  

在化工中经常遇到的套管换热器环隙间及矩形截面的当量直径可分别表示如下 

套管换热器环隙当量直径 式中    d1——套管换热器外管内径，m； 

d2——套管换热器的内管外经，m。 

矩形截面的当量直径 式中, a，b 分别代表矩形的两个边长，m。 

1.5.5 流体在直管中的流动阻力 

1.计算圆形直管阻力的通式  

推倒计算圆形直管阻力通式的基础，是流体作定态流动时受力的平衡。 

流体以一定速度在圆管内流动时，受到方向相反的两个力的作用；一个是推动力，其

方向与流动方向一致；另一个是摩擦阻力，其方向与流动方向相反。当这两个力达平衡时，

流体作定态流动。  

现分析不可压缩流体以速度 u 在一段水平直管内作定态流动的情况。 

在图中 1-1’与 2-2’两截面之间（以管中心线为基础水平面）列柏努利方程式并化简，

得到  

  流体在直径为 d，长度为 l 的水平管内受力情况为： 



 

 

促使流体向前流动的推动力   

平行作用于流体柱表面上的摩擦力   

定态流动时，上两力应大小相等方向相反，则得  

即   

由式 1-41 得  

为了便于工程计算并突出影响流动阻力各因素，将式 1-42 进行变换，得到

 

令   λ=8τ/ρu2 
 

则得  

或  

式 1-43 与式 1-43a 式计算圆形直管阻力所引起能量损失的通式，称为范宁公式。此式

对湍流和滞流均适用，式中 为摩擦系数，无因次，其值随流型而变，湍流时还受管壁粗

糙度的影响，但不受管路铺设情况（水平、垂直、倾斜）所限制。 

2. 管壁粗糙度对 的影响  

(1)按材料性质和加工情况，将管道分为两类，即  

水力光滑管  如玻璃管，黄铜管，塑料管等 

粗糙管  如钢管，铸铁管，水泥管等。其粗糙度可用绝对粗糙度 ε 和相对粗糙度 ε/d

表示。 

某些工业管道的粗糙度范围列于表 1-4。 

(2)粗糙度ε 对 λ 的影响  



 

 

流体作滞流流动时，管壁上凹凸不平的地方都被有规则的流体层所覆盖，流体质点对

管壁凸出部分不会有碰撞作用。所以，在滞流时，摩擦系数与管壁粗糙度无关，λ 仅为 Re

的函数。 

表 1-4 某些工业管道的绝对粗糙度（略） 

当流体作湍流流动时，靠管壁处总存在着一层滞流层，如果滞流内层的厚度 δb大于

壁面的绝对粗糙度，即 δb＞ε，此时管壁粗糙度对摩擦系数的影响与滞流相近。随着 Re

数的增加，滞流内层的厚度逐渐变薄，当 δb＜ε 时，壁面凸出部分便伸入湍流区内与流体

质点发生碰撞，使湍流加剧，此时壁面粗糙度对摩擦系数的影响便成为重要的因素。Re 值

愈大，滞流内层愈薄，这种影响愈显著。 

1.5.6 管路上的局部阻力 

当流体的流速大小或方向发生变化时，均产生局部阻力。局部阻力造成的能量损失有

两种计算方法。 

1. 局部阻力系数法  

克服局部阻力所引起的能量损失，可表示成动能 的某个倍数，即

 

入口 ，出口 。突然扩大，缩小及管件阀门的 ξ值可查有关资料。 

 
2.当量长度法 



 

把局部阻力折算成相应长度的直管阻力，即  

式中 称为局部阻力的当量长度，m。 

各种管件阀门的 值可查图 1-41。 



 

 



 

由左边管件或阀门对应的点与右侧管内径相应点的连线与中间标尺的交点读取 值。 

注意：①管路出口上动能和能量的损失只能取一项。当截面选在出口内侧时取动能，

选在出口外侧时取能量损失（ξ=1）； 

②不管突然扩大还是缩小，u 均取细管中的流速； 

③除上述两种方法外，还有用 表示当量长度。ξ、le或 le/d 值均为实验值。  

 

1.5.7 管路系统中的总能量损失 

管路系统的总能量损失（总阻力损失）是管路上全部直观阻力和局部阻力之和。当流

体流经直径不变的管路时，可写出  

根据上述可分析欲降低 可采取如下的措施： 

（1）合理布局，尽量减少管长，少装不必要的管件阀门； 

（2）适当加大管径并尽量选用光滑管； 

（3）在允许条件下，将气体压缩或液化后输送； 

（4）高粘度液体长距离输时，可用加热方法（蒸汽伴管），或强磁场处理，以降低粘

度； 

（5）允许的话，在被输送液体中加入减阻剂； 

（6）管壁上进行预处理—低表面能涂层或小尺度肋条结构。 

但是有时为了某工程目的，需人为地造成局部阻力或加大流体湍动（如液体搅拌，传

热传质过程的强化）。  

五. 例题与解题指导 

【例 1-19】平均温度为 40℃的水以 10m
3
/h 的流量流过套管换热器的环隙，已知内外管

均为光滑管，而且其直径分别为φ30×2.5mm与φ56×3mm。试估算每m管长的压强降Δpf/m。 

解：此为非圆形管路的计算 

 

 

40℃水的参数为 ρ＝992kg/m
3
,μ＝65.6×10

-5
Pa·s 

 

由图 1-39 中光滑管的曲线上查得 λ＝0.0196 

或用式 1-54 计算 

 

则： 



 

 

【例 1-20】用泵把 20℃的苯从地下储罐送到高位槽，流量为 450L/min。设高位槽液面

比储罐液面恒高 10m。泵吸入管用 φ89 × 4mm 的无缝钢管，直管长 15m，管路上装有一个

底阀（可粗略的按旋启式止回阀全开始计）一个标准弯头；泵排出管用 φ57 3×.5mm 的无

缝钢管，直管长度为 50m，管路上装有一个全开的闸阀，一个全开的截止阀和三个标准弯头。

储罐及高位槽液面上方均为大气压。试求泵的轴功率，设泵的效率为 70%。  

解：本题是管路系统总阻力的计算.根据题意，画出流程示意图，如本题附图所示。 

取储罐液面为上游截面 1-1’，高位槽的液面为下游截面 2-2’,并以截面 1-1’为基准

水平面。在两截面间列柏努力方程式，即 

 

将有关数据代入并整理，得到 

 

由于吸入管路和排出管路直径不同，需分段计算，然后求其和。 

 

一般泵的进，出口以及泵体内的能量损失均考虑在泵的效率内。 

（1）吸入管路上的能量损失 。 

 

由图 1-41 查出的管件、阀门的当量长度分别为 

底阀（按旋转式止回阀全开时计）6.3m 

标准弯头 2.7m 

故：  

进口阻力系数 。 



 

从本教材附录查得 20℃时，苯的密度为 880kg/m
3
，粘度为 6.5×10

-4
Pa·s。 

 

取 ε=0.3mm（参见表 1-2），ε/d=0.3/81=0.0037 

由 ε/d 和 Re 值查图 1-39 得  

故：   

(2)排出管路上的能量损失  

 

查图 1-41，相应的当量长度为 

全开闸阀 0.33m 

全开截止阀 17m 

三个标准弯头 1.6×3=4.8m 

 

出口阻力系数  

 

 

同理：  

故  

(3)路系统的总能量损失 

∑hf=∑hf,a+∑hf,b=9.62+333.6=343.2J/kg 

(4)泵的轴功率 N 



 

 

则    

 

1.6 管路计算 

1.6.1 概述 

1.管路计算内容和基本关系式  

管路计算的目的是确定流量、管径和能量之间的关系。管路计算包括两种类型，即 

设计型计算 是给定输送任务，设计经济合理的输送管路系统，其核心是管径。该类计

算为为定解问题，存在参数优化选择。 

操作型计算  是对一定的管路系统求流量或对规定的输送流量计算所需能量。 

管路计算的基本关系式是连续性方程，柏努力方程（包括静力学方程）及能量损失计

算式（含λ的确定）。 

由于某些变量间较复杂的非线性关系，除能量计算外，一般需试差计算或迭代方法求

解。 

2.管路分类  

(1)按管路布局可分为简单管路与复杂管路（包括并联管路和分支管路）的计算。  

(2)按计算目的有三种命题：  

①对于已有管路系统，规定流量，求能量损失或 We； 

②对于已有管路系统，规定允许的能量损失或推动力，求流体的输送量； 

③规定输送任务和推动力，选择适宜的管径。 

前两类命题属操作型计算，第 3 类命题属设计型计算。除求能量损失或 We 外，一般需

进行试差计算。试差计算方法随题给条件差异而不同。复杂管路系统中任一参数的改变，都

会引起其它参数的变化及流量的重新分配。 

1.6.2 简单管路计算 

由等径或异径管段串联而成的管路系统称为简单管路。流体通过各串联管段的流量相

等，总阻力损等于各管段损失之和。 

1．简单管路操作型计算  

对一定的流体输送管路系统，核算在给定条件下的输送量或能量损失。 

2．简单管路设计型计算  

对于规定流量和推动力求管径的设计型计算，仍需试差法。试差起点一般是先选流速 u，

然后计算 d和 We。由于不同的 u 对应一组 d 与 We，需要选择一组最经济合理的数据—优化

设计。  

1.6.3 并联管路计算 

流体流经图 1-28 所示的并联管路系统时，遵循如下原则： 



 

 

主管总流量等于各并联管段之和，即 V=V1+V2+V3 

各并联管段的压强降相等，即  

或  

各并联管路中流量分配按等压降原则计算，即

 

1.6.4 分支管路计算 

流体经图 1-29 所示的分支管系统时，遵如下原则： 

主管总流量等于各支管流量之和，即  V=V1+V2 

单位质量流体在各支管流动终了时的总机械能与能量损失之和相等，即 

 

流体流经各支管的流量或流速必须服从上两式。  

  

（a） 

1.7 流量测量 

1.7.1 差压流量计 

差压式流量计又称定截面流量计，其特点是节流元件提供流体流动的截面积是恒定的，

而其上下游的压强差随着流量（流速）而变化。利用测量压强差的方法来测定流体的流量（流

速）。  

1.测速管 

测速管又称皮托（Pitot）管，这是一种测量点速度的装置。它由两根弯成直角的同心

套管所组成，外管的管口是封闭的，在外管前端壁面四周开有若干测压小孔，为了减小误差，

测速管的前端经常做成半球形以减少涡流。测量时，测速管可以放在管截面的任一位置上，

并使其管口正对着管道中流体的流动方向，外管与内管的末端分别与液柱压差计的两臂相连

接。 



 

 

当流体流近测速管前端时，流体的动能全部转化为驻点静压能，故测速管内管测得的

为管口位置的冲压能（动能与静压能之和），即  

测速管外管前端壁面四周的测压孔口测得的是该位置上的静压能， 即 

如果 U 形管压差计的读数为 R，指示液与工作流体的密度分别为 ρA与ρ。则 R 与测量

点处的冲压能之差 相对应，于是可推得  

式中 C――流量系数，其值为 1.98~1.00，常可取作“1”。 

若将测速管口放在管中心线上，测得 umax，由 Remax可借助图 1-18 确定管内的平均流速

u。 

应用注意事项：测量时管口正对流向；测速管外径不大于管内径的 1/50；测量点应在

进口段以后的平稳地段。 

测速的优点是流动阻力小，可测速度分布，适宜大管道中气速测量。其缺点是不能测

平均速度，需配微压差计，工作流体应不含固粒。 

2.孔板流量计 

孔板流量计是一种应用很广泛的节流式流量计。在管道里插入一片与管轴垂直并带有

通常为圆孔的金属板，孔的中心位于管道中心线上，如图 1-50 所示。这样构成的装置，称

为孔板流量计。孔板称为节流无件。  

 

当流体流过小孔以后，由于惯性作用，流动截面并不立即扩大到与管截面相等，而是

继续收缩一定距离后才逐渐扩大到整个管截面。流动截面最小处（如图中截面 2-2’）称为



 

缩脉。流体在缩脉处的流速最高，即动能最大，而相应的静压强就最低。因此，当流体以一

定的流量流经小孔时，就产生一定的压强差，流量愈大，所产生的压强差也就愈大。所以根

据测量压强差的大小来度量流体流量。 

假设管内流动的为不可压缩流体。由于缩脉位置及截面积难以确定（随流量而变），

故在上游未收缩处的 1-1’截面与孔板处下游截面 0-0’间列柏动利方程式（暂略去能量损

失），得 ： 

对于水平管，Z1=Z0，简化上式并整理后得  

流体流经孔板的能量损失不能忽略，故式 1-62 应引进一校正系数 C1，用来校正因忽略

能量损失所引起的误差，即  

工程上采用角接取压法（如图所示）测取孔板前后的压强差（pa-pb）代替（p1-p0），

再引进一校正系数 C2，用来校正测压孔的位置，则  

由连续方程式:   

由静力学方程式: 则得   

式 1-63 就是用孔板前后压强的变化来计算孔板小孔流速 u0的公式。若以体积或质量流

量表达，则为

 

各式中的 C0为流量系数或孔流系数，无因次。由以上各式的推导过程中可以看出： 

（1）C0与 C1有关，故 C0与流体流经孔板的能量损失有关，即与 Re 准数有关。 

（2）不同的取压法得出不同的 C2，所以 C0与取压法有关。 

（3）C0与面积比 A0/A1有关。 

C0 与这些变量间的关系由实验测定。用角接取压法安装的孔板流量计，其 C0与 Re、A0/A1

的关系如图 1-51 所示。图中的 Re 准数为 ，其中 d1与 u1是管道内径和流体在管道内

的平均流速。流量计所测的流量范围，最好是落在 C0为定值的区域里。设计合适的孔析流

量计，其 C0值为 0.6~0.7。 

 



 

 

用式 1-64 与 1-65 计算流体的流量时，必须先确定流量系数 C0的数值，但是 C0与 Re

有关，而管道中的流体流速 u1又为未知，故无法计算 Re 值。在这种情况，可采用试差法。 

对于操作型计算，试差过程是：先假设 Re 大于 Rec（Rec 为极限允许值或限度值），

由 A0/A 从图 1-51 中查得 C0（常数区），用式 1-63 计算 u0，求出 u，并核算 Re 是否大于 Rec，

若 Re≥Rec，计算结果可接受。 

对于设计型计算，先在 C0=0.6~0.7 的范围内取值，并且根据 Re≥Rec 及 C0直接读出

A0/A1，求得 d0。再进行校核。 

安装孔板流量计时，通常要求上游直管长度 50d，下游直管长度 10d。 

孔板流量计是一种容易制造的简单装置。当流量有较大变化时，为了调整测量条件，

调换孔板亦很方便。它的主要缺点是流体经过孔板后能量损失较大，并随 A0/A1的减小而加

大。而且孔口边缘容易腐蚀和磨损，所以流量计应定期进行校正。 

孔板流量计的能量损失（或称永久损失）可按下式估算：

 

3.文丘里（Venturi）流量计 

为了减少流体流经节流元件时的能量损失，可以用一段渐缩、渐扩管代替孔板，这样

构成的流量计称为文丘里流量计或文氏流量计。 

文丘里流量计上游的测压口（截面 a 处）距离管径开始收缩处的距离至少应为二分之

一管径，下游测压口设在最小流通截面 o 处（称为文氏喉）。由于有渐缩段和渐扩段，流体

在其内的流速改变平缓，涡流较少，所以能量损失就比孔板大大减少。 

 

文丘里流量计的流量计算式与孔板流量计相类似，即

 



 

文丘里流量计能量损失小，为其优点，但各部分尺寸要求严格，需要精细加工，所以

造价也就比较高。 

1.7.2 截面流量计—转子流量计 

转子流量计的构造是在一根截面积自下而上逐渐扩大的垂直锥形玻璃管 1 内，装有一

个能够旋转自如的由金属或其它材质制成的转子 2（或称浮子）。被测流体从玻璃管底部进

入，从顶部流出。  

 

当流体自下而上流过垂直的锥形管时，转子受到两个力的作用：一是垂直向上的推动

力，它等于流体流经转子与锥管间的环形截面所产生的压力差；另一是垂直向下的净重力，

它等于转子所受的重力减去流体对转子的浮力。当流量加大使压力差大于转子的净重力时，

转子就上升。当压力差与转子的净重力相等时，转子处于平衡状态，即停留在一定位置上。

在玻璃管外表面上刻有读数，根据转子的停留位置，即可读出被测流体的流量。 

转子流量计是变截面定压差流量计。作用在浮子上下游的压力差为定值，而浮子与锥

管间环形截面积随流量而变。浮子在锥形管中的位置高低即反映流量的大小。 

设 Vf为转子的体积，Af为转子最大部分的截面积，ρf为转子材质的密度，ρ 为被测流

体的密度。若上游环形截面为 1-1’，下游环形截面为 2-2’，则流体流经环形截面所产生

的压强差为（p1-p2）。当转子在流体中处于平衡状态时，即 

转子承爱的压力= 转子所受的重力---流体对转子的浮力 

于是  

所以  

从上式可以看出，当用固定的转子流量计测量某流体的流量时，式中的 Vf、Af、ρf、

ρ 均为定值，所以（p1-p2）亦为恒定，与流量无关。 

仿照孔板流量计的流量公式可写出转子流量计的流量公式，即

 



 

由上式可知，对某一转子流量计，如果在所测量的流量范围内，流量系数 CR为常数时，

则流量只随环形截面积 AR而变。由于玻璃管是上大下小的锥体，所以环形截面积的大小随

转子所处的位置而变，因而可用转子所处位置的高低来反映流量的大小。 

转子流量计的刻度与被流体的密度有关。通常流量计在出厂之前，先用水和空气分别

作为标定流量计刻度的介质。当应用于测量其它流体时，需要对原有的刻度加以校正。 

假定出厂标定时所用液体与实际工作时的液体的流量系数 CR相等，并忽略粘度变化的

影响，根据式 1-69，在同一刻度下，两种液体的流量关系为  

式中下标 1表示出厂标定时所用的液体；下标 2 表示实际工作时的液体。 

同理对用于气体的流量计，在同一刻度下，两种气体的流量关系为

 

因转子材质的密度比任何气体的密度 ρg要大得多，故上式可简化为  

式中下标 g1 表示出厂标定时所用的气体；下标 g2 表示实际工作时的气体。 

转子流量计读取流量方便，能量损失很小，测量范围也宽，能用于腐蚀性流体的测量。

但因流量计管壁大多为玻璃制品，故不能经受高温和高压，在安装使用过程中也容易破碎，

且要求安装时必须保持垂直。  
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第 2 章  传 热 

【学习目的】 

通过本章学习，掌握传热的基本原理、传热的规律，并运用这些原理和规律

去分析和计算传热过程的有关问题，诸如： 

（1）热传导速率方程及其应用。 

（2）换热器的能量衡算，总传热速率方程和总传热系数的计算。 

（3）对流传热系数关联式。 

（4）辐射传热的基本概念和相关定律，掌握两物体间辐射传热的速率方程。 

【本章要求】 

（1）了解热传导基本原理，掌握傅立叶定律及平壁、圆筒壁的热传导计算； 

（2）了解对流传热的基本原理、牛顿冷却定律及影响对流传热的因素；掌

握对流传热系数的物理意义和经验关联式的用法、使用条件及注意事项；  

（3）了解辐射传热的基本概念及基本定律； 

（4）熟练掌握传热过程的计算，传热基本方程式、热流量、平均传热温度

差、总传热系数的计算；了解强化传热过程的途径；  

（5）了解工业生产中常用的换热器类型、结构、特点；掌握列管式换热器

的设计、选型。 

【本章学习中应注意的问题】 

（1）边界层概念。 

（2）传热单元数法。 

（3）因次分析法。 

（4）辐射传热的基本概念和定律，影响辐射传热速率的影响因素。 

本章主要以冷热流体在间壁式换热器两侧对流----导热-----对流传热为重点，

解决热负荷与传热速率匹配问题。 

2.1  概述 

一、传热在化工生产中的应用 

凡是有温差的地方就有热量传递。传热不仅是自然界普遍存在的现象，而且

在科学技术、工业生产以及日常生活中都有很重要的地位，与化学工业的关系尤

为密切。 



 

化工对传热过程有两方面的要求： 

（1）强化传热过程：在传热设备中加热或冷却物料，希望以高传热速率来

进行热量传递，使物料达到指定温度或回收热量，同时使传热设备紧凑，节省设

备费用。 

（2）削弱传热过程：如对高低温设备或管道进行保温，以减少热损失。 

一般来说，传热设备在化工厂设备投资中可占到 40%左右，传热是化工中重

要的单元操作之一，了解和掌握传热的基本规律，在化学工程中具有很重要的意

义。 

二、基本概念 

（一）传热推动力和热量传递方向 

（二）传热速率 Q：单位时间内通过传热面的热量，J/s，W。 

（三）热通量 q：单位面积的传热速率，J/(s,m2)，W/m2。 

本章研究传热速率均可以用下面的唯象方程表达： 

R

Δt
＝

传热热阻

传热推动力（温差）
传热速率＝  

（四）稳态传热和非稳态传热 

化工传热过程既可以是连续进行亦可间歇进行。对于前者，传热系统中不积

累能量，称为定态传热。定态传热的特点是传热速率在任何时刻都为常数，并且

系统中各点的温度仅随位置变化而与时间无关。对于后者，传热系统中各点的温

度既随位置又随时间而变，此种传热为非定态传热。本章除非另有说明，讨论的

都是定态传热。 

三、传热的三种基本方式 

任何热量的传递只能以热传导、对流、辐射三种方式进行。 

（一）热传导 

热量从物体内温度较高的部分传递到温度较低的部分，或传递到与之接触的

另一物体的过程称为热传导，又称导热。 

特点：在纯的热传导过程中，物体各部分之间不发生相对位移，即没有物质

的宏观位移。 

从微观角度来看，气体、液体、导电固体和非导电固体的导热机理各不相同。 



 

（二）对流 

流体内部质点发生相对位移而引起的热量传递过程，对流只能发生在流体

中。 

由于引起质点发生相对位移的原因不同，可分为自然对流和强制对流。自然

对流：流体原来是静止的，但内部由于温度不同、密度不同，造成流体内部上升

下降运动而发生对流。强制对流：流体在某种外力的强制作用下运动而发生的对

流。 

（三）热辐射 

辐射是一种以电磁波传播能量的现象。物体会因各种原因发射出辐射能，其

中物体因热的原因发出辐射能的过程称为热辐射。物体放热时，热能变为辐射能，

以电磁波的形式在空间传播，当遇到另一物体，则部分或全部被吸收，重新又转

变为热能。热辐射不仅是能量的转移，而且伴有能量形式的转化。此外，辐射能

可以在真空中传播，不需要任何物质作媒介。 

四、传热过程中冷热流体的接触方式 

化工生产中常见的情况是冷热流体进行热交换。根据冷热流体的接触情况，

工业上的传热过程可分为三大类：直接接触式、蓄热式、间壁式。 

五、间壁式换热器的换热过程 

 

1、热流体将热量以对流传热方式传给高温壁面 

2、高温壁面以热传导方式传给低温壁面 

3、低温壁面以对流传热方式传给冷流体 

六、列管式换热器的传热面积 

            

  

对流传热 对流传热 导热

热热

流流

体体
热流方向 

间

壁

冷冷

流流
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传热面积为管壁表面积，根据计算基准不同，有不同的表示方法： 

七、热载体及其选择 

热载体：为了将冷流体加热或热流体冷却，必须用另一种流体供给或取走热

量，此流体称为热载体。起加热作用的热载体称为加热剂；而起冷却作用的热载

体称为冷却剂。 

（一）加热剂 

工业中常用的有热水（40～100℃）、饱和水蒸气（100～180℃）、矿物油或

联苯或二苯醚混合物等低熔混合物（180～540℃）、烟道气（500～1000℃）等；

除此外还可用电来加热。 

用饱和水蒸汽冷凝放热来加热物料是最常用的加热方法，其优点是饱和水蒸

汽的压强和温度一一对应，调节其压强就可以控制加热温度，使用方便。其缺点

是饱和水蒸汽冷凝传热能达到的温度受压强的限制。 

（二）冷却剂 

工业中常用的有水（20～30℃）、空气、冷冻盐水、液氨（-33.4℃）等等。 

水又可分为河水、海水、井水等，水的传热效果好，应用最为普遍。在水资

源较缺乏的地区，宜采用空气冷却，但空气传热速度慢。 



 

 

2.2 热传导 

4.2.1 基本概念和傅里叶定律 

一、基本概念 

（一）温度场：任一时间，物体（或空间）各点处温度的分布状况。 

（二）等温面和等温线：空间任一点在某一瞬间不能同时有两个不同的温度

存在，即等温线不能相交（类似于磁场中的磁力线）。 

说明： 

1、沿等温面将无热量传递； 

2、沿和等温面相交的任何方向，有热量的传递; 

3、与等温面垂直方向的温度梯度最大。 

（三）温度梯度：沿等温面法线方向的温度的变化率。 
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
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lim  

温度梯度是向量，其方向垂直于等温面，并以温度增加的方向为正，与热量

传递的方向相反。 

二、傅立叶定律 

傅立叶定律：某一微元的热传导速率（单位时间内传导的热量）与该微元等

温面的法向温度梯度及该微元的导热面积成正比。 
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式中    dQ ── 热传导速率，W 或 J/s； 

dA ── 导热面积，m2； 

t/n ── 温度梯度，℃/m 或 K/m； 

 ── 导热系数，表征材料导热性能的物性参数，越大，导热性能越好，

W/(m·℃)或 W/(m·K)。 

用热通量来表示：
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4.2.2、导热系数 

导热系数定义由傅立叶定律给出： 



 

 


 

 
q

t n/  

物理意义：温度梯度为 1 时，单位时间内通过单位传热面积的热通量；导热

系数在数值上等于单位温度梯度下的热通量，  ，导热性能越好。从强化传热

来看，选用大的材料；相反要削弱传热，选用小的材料。 

与相似，是分子微观运动的宏观表现，与分子运动和分子间相互作用力

有关，数值大小取决于物质的结构及组成、温度和压力等因素。 

各种物质的导热系数可用实验测定。常见物质可查手册。 

导热系数 λ大致范围 

物质种类                      导热系数（w/m℃） 

   纯金属                     100——1400 

   金属合金                   50——500 

   液态金属                    30——300 

   非金属固体                  0.05——50 

   液体                        0.5——5 

   绝热材料                    0.05——1 

   气体                        0.005——0.5        

固体：λ=λ0（1+at） 

      对大多数金属材料 a<0；而对大多数非金属材料 a>0 

液体：除水和甘油外，温度升高，λL下降，纯液体的 λ值较纯液                  

      体的大。 

气体：温度升高，导热系数增大。 

4.2.3 通过平壁的稳态热传导 

一、单层平壁的热传导 
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二、多层平壁的热传导 
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4.2.4 通过圆筒壁的稳态热传导 

一、单层圆筒壁的热传导： 
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二、多层圆筒壁的热传导： 
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2.3 对流传热 

对流传热是流体与固体壁面之间的热交换。对流传热仅发生在流体中，与流

体的流动状况密切相关。实质上对流传热是流体的对流与热传导共同作用的结

果。 

4.3.1 对流传热过程分析 

 

1、流体与壁面的给热包括流体的对流和导热 

2、对流传热的热阻主要集中在流体靠近壁面的层流底层 

3、流体的主体因涡流存在质点的混合使温度趋于一致 

根据在热传导中的分析，温差大热阻就大。所以，流体作湍流流动时，热阻

主要集中在层流底层中。如果要加强传热，必须采取措施来减少层流底层的厚度。 

4.3.2、 牛顿冷却定律 

仿照傅立叶定律，牛顿冷却定律可以写成： 

)( wTTSQ   

说明： 

1、牛顿冷却定律并非从理论上推导的结果，而只是一种推论，是一个实验

定律，假设 Q∝t。 

2、对流传热一个非常复杂的物理过程，实际上由于有效膜厚度难以测定，

牛顿冷却定律只是给出了计算传热速率简单的数学表达式，并未简化问题本身，

只是把诸多影响过程的因素都归结到了当中──复杂问题简单化表示。



 

 

2.4 传热过程计算 

概述： 

一、传热过程基本问题 

1、 载热体用量的确定； 

2、 设计新的换热器； 

3、 核算现有换热器的传热性能； 

4、 强化或削弱传热的方法。  

二、传热过程用到的两个基本关系式 

1、热量衡算式 

若忽略过程热损失，有： 吸放 QQ   

2、传热基本方程式： mtKSQ   

4.4.1 热量衡算 

一、热负荷 Q（kJ/s） 

按工艺要求对物料进行加热或冷却时，单位时间内必须提供或移走的热量。

由热量衡算求得。 

二、热负荷的计算： 

1、流体无相变时的热负荷： 

热流体放出热量：
)( 21 TTCWQ phh 

 

冷流体吸收热量：
)( 12 ttCWQ pcc 

 

2、流体只有相变时的热负荷： 

WrQ   

4.4.2 总传热速率微分方程和总传热系数 

传热速率由换热器的性能、流体的物性、操作情况等因素综合决定。 

满足工艺要求的换热器的传热速率必须等于热负荷，即传热计算必须同时满

足热量衡算式和传热速率式。 

一、传热速率方程式 

    Q=KSΔtm                                                  

（一）传热平均温度差 Δtm 



 

 

对列管式换热器，在沿管长方向的不同部分，冷、热流体温度差不同，对数

平均温度差tm 表示沿传热方向的平均推动力，就冷、热流体的相互流动方向而

言，可以有不同的流动型式，传热平均温差tm 的计算方法因流动型式而异。 

1、恒温差传热 

恒温差传热：两侧流体均发生相变，且温度不变，则冷热流体温差处处相等，

不随换热器位置而变的情况。如间壁的一侧液体保持恒定的沸腾温度 t 下蒸发；

而间壁的另一侧，饱和蒸汽在温度 T 下冷凝过程，此时传热面两侧的温度差保

持均一不变，称为恒温差传热。 

2、变温差传热 

变温差传热是指传热温度随换热器位置而变的情况。当间壁传热过程中一侧

或两侧的流体。沿着传热壁面在不同位置点温度不同，因此传热温度差也必随换

热器位置而变化，该过程可分为单侧变温和双侧变温两种情况。 

1．单侧变温 

如用蒸汽加热一冷流体，蒸汽冷凝放出潜热，冷凝温度 T 不变，而冷流体

的温度从 t1 上升到 t2。或者热流体温度从 T1 下降 T2，放出显热去加热另一较

低温度 t 下沸腾的液体，后者温度始终保持在沸点 t。 

2．双侧变温 

此时平均温度差tm 与换热器内冷热流体流动方向有关，下面先来介绍工业

上 常 见 的几种

流 动 型 式。 

 

 

   逆流             并流             错流            折流 

（1）逆流和并流 

tTt 



 

 

 

并流：参与换热的两种流体沿传热面平行而同向的流动。 

逆流：参与换热的两种流体沿传热面平行而反向的流体。 
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讨论： 

1）习惯上将较大温差记为t1，较小温差记为t2； 

2）当t1/t2<2，则可用算术平均值代替 2/)( 21 tttm  （误差<4%，工程

计算可接受） 

3）当t1＝t2， 21 tttm  ＝  

（2）错流和折流 

在大多数的列管换热器中，两流体并非简单的逆流或并流，因为传热的好坏，

除考虑温度差的大小外，还要考虑到影响传热系数的多种因素以及换热器的结构

是否紧凑合理等。所以实际上两流体的流向，是比较复杂的多程流动，或是相互

垂直的交叉流动。 

错流：两种流体的流向垂直交叉。 

折流：一流体只沿一个方向流动，另一流体反复来回折流；或者两流体都反

复折回。 

复杂流：几种流动型式的组合。 

对于这些情况，通常采用 Underwood 和 Bowan 提出的图算法（也可采用理

论求解tm 的计算式，但形式太复杂）。 



 

 

1）先按逆流计算对数平均温差tm 逆， 

2）求平均温差校正系数 

   冷流体温升

热流体温降
＝

两流体最初温差

冷流体温升
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3）求平均传热温差 逆mm tt    

平均温差校正系数<1，这是由于在列管换热器内增设了折流挡板及采用多

管程，使得换热的冷、热流体在换热器内呈折流或错流，导致实际平均传热温差

恒低于纯逆流时的平均传热温差。 

3、流向的选择 

1．如前所述的各种流动型式，逆流和并流可以看成是两种极端情况。在流

体进出口温度相同的条件下，逆流的平均温差最大，并流最小，其它流动型式的

tm 介于两者之间。从提高传热推动力来言，逆流最佳。 

1）在热负荷 Q、K 相同时，采用逆流可以较小的传热面积 A 完成相同的换

热任务； 

2）在热负荷 Q、A 相同时，可以节省加热和冷却介质的用量或多回收热。 

3）逆流时，传热面上冷热流体间的温度差较为均匀。 

2．在某些方面并流也优于逆流。 

如工艺上要求加热某一热敏性物质时，要求加热温度不高于某值（并流

t2max<T2）；或者易固化物质冷却时，要求冷却温度不低于某值（并流 T2min<t2），

如易于控制流体出口温度。 

3．采用折流和其它复杂流型的目的是为了提高传热系数，从而提高 K 来

减小传热面积。 

用来表示某种流动型式在给定工况下接近逆流的程度，综合利弊，最好使

>0.9，绝不能使<0.8，否则另外选其他流型。 

4．当换热器一侧流体发生相变，可能其温度保持不变，此时就无所谓逆并

流，不论何种流动形式，只要进出口温度相同，则tm 均相等。 

（二）总传热系数 K                                            

K 值是表征换热器性能的一个重要参数。它取决于流体的物性、换热器的性

查图 



 

 

能及操作条件诸多因素。     

1、取得 K 的途径 

1）由实验测定 

依据：
mtS

Q
K


  

2）查经验值 

列管换热器中 K 的值大致范围（w/m2℃） 

气体——水               17——280 

水——水                 850——1700 

水蒸汽冷凝——水         1420——4250 

水蒸汽冷凝——水沸腾     2000——4250 

3）串联热阻求 K 
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2、影响 K 的主要因素 

1）污垢热阻的影响 

若考虑壁面两侧的污垢 Rso 和 Rsi，则有： 
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因为垢层导热系数很小，即使厚度不大，垢层热阻也很大，往往会成为主要

热阻，使总传热系数减小，传热速率显著下降，必须给予足够重视。 

2）对流给热系数的影响 

对常见的间壁式换热器，壁面热传导热阻较小，可以忽略，同时忽略壁厚的

影响，公式（4－40）可以写为： 

iK 
111

0

  

  若α0>>αi ，则 K=αi ；若αi>>αo ，则 K=αo ； 

说明：K 与α的关系：改变较小的α值对 K 值的影响较大 

（三）壁温的估算            



 

 

在热损失和某些对流传热系数（如自然对流、强制层流、冷凝、沸腾等）的

计算中都需要知道壁温。此外选择换热器类型和管材时，也需要知道壁温。下面

来看壁温的计算。 

对于稳态传热：
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利用上面的公式计算壁温，得： 
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讨论： 

1．一般换热器金属壁的大，即 b/Sm 小，热阻小，tW=TW； 

2．当 tW=TW，得 22
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，说明传热面两侧的温度差之比等于两侧热

阻之比，即哪侧热阻大温差大；如 21   ，得： )()( tTTT WW  ，TW 接近于 T，

即大热阻小侧流体的温度。 

3．如果两侧有污垢，还应考虑污垢热阻的影响。 
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4.4.4 总传热速率方程的应用 

参见教材和课件 

4.4.5 传热单元数法 

在校核型计算中，需要同时确定 T2 和 t2 (在传热速率方程式的对数项中)，

若采用传热速率方程和热量平衡方程联立求解的方法，比较麻烦。 

解决方法：传热单元数（—NTU）法 

手段：将两个出口温度用热量衡算式消去一个。 



 

 

说明： 

1、需同时确定 T2 和 t2：R1 和 NTU1 可计算得出，求出 1 后由定义式

可求 T2，再由 R1 求 t2。  

2、需同时确定流体的流量和它的出口温度（如 Wc 和 t2）：需确定 R1，可

由已知  1 和 NTU1，查图得到 R1。  
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2.5 对流传热系数关联式 

4.5.1 影响对流传热系数的因素 

一、引起流动的原因 

自然对流：由于流体内部存在温差引起密度差形成的浮升力，造成流体内部

质点的上升和下降运动，一般 u 较小，也较小。强制对流：在外力作用下引起

的流动运动，一般 u 较大，故较大。 

自强    

二、流体的物性 

当流体种类确定后，根据温度、压力（气体）查对应的物性，影响较大的

物性有：，，，cp。的影响：；的影响：Re；cp 的影响：cpcp

单位体积流体的热容量大，则较大； 的影响:  Re 

    三、流动型态 

层流：热流主要依靠热传导的方式传热。由于流体的导热系数比金属的导热

系数小得多，所以热阻大。 

湍流：质点充分混合且层流底层变薄，较大。  ,Re ；但 Re动力消

耗大。 层湍    

四、传热面的形状、大小和位置 

不同的壁面形状、尺寸影响流型；会造成边界层分离，产生旋涡，增加湍动，

使增大。 

（1）形状：比如管、板、管束等； 

（2）大小：比如管径和管长等； 

（3）位置：比如管子得排列方式（如管束有正四方形和三角形排列）；管或

板是垂直放置还是水平放置。 

对于一种类型的传热面常用一个对对流传热系数有决定性影响的特性尺寸

L 来表示其大小。 

五、是否发生相变 

主要有蒸汽冷凝和液体沸腾。发生相变时，由于汽化或冷凝的潜热远大于温

度变化的显热（r 远大于 cp）。一般情况下，有相变化时对流传热系数较大，机



 

 

理各不相同，复杂。 

4.5.2 对流传热过程的量纲分析 

一、量纲分析 

因次分析结果如下：
gkaC GrPrReNu   

  名   称 意    义 

Nu =  l /  努塞尔准数 待求准数，含待求的给热

系数 

Re = lu /  雷诺准数 反映流动型态对传热的

影响 

Pr = cp  /  普兰特准数 反映流体物性的影响 

Gr = l 32gt / 2 格拉斯霍夫准数 反映自然对流的影响 

展开后，有：
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二、使用准数关联式需注意的问题 

1、定性温度 

由于沿流动方向流体温度的逐渐变化，在处理实验数据时就要取一个有代表

性的温度以确定物性参数的数值，这个确定物性参数数值的温度称为定性温度。 

 定性温度的取法：（1）流体进出口温度的平均值 tm=（t2+t1）/2；（2）膜温

t=（tm+tW）/2。 

2、特性尺寸 

它是代表换热面几何特征的长度量，通常选取对流动与换热有主要影响的某

一几何尺寸。 

3、实验范围是有限的，准数关联式的使用范围也就是有限的。 

4、准数是一个无因次数群，其中涉及到的物理量必须用统一的单位制度。 

4.5.3 流体无相变时的对流传热系数 

α的经验关联式分两大类四种情况： 

（1）无相变   NU=f（Re ，Pr ，Gr ） 

           a  强制对流 NU=f（Re ，Pr） 



 

 

           b  自然对流 NU=f（Re ，Pr） 

 （2）有相变 

           c 蒸汽冷凝  

           d 液体沸腾 

一、流体在管内作强制对流 

0.80.023 nNu Re Pr  

使用范围：Re>10000，0.7<Pr<160，<2×10-5Pa.s，l/d>50 

注意事项： 

（1）定性温度取流体进出温度的算术平均值 tm； 

（2）特征尺寸为管内径 di； 

（3）流体被加热时，n＝0.4，流体被冷却时，n＝0.3； 

讨论；若 n＝0.4，有：
2.04.04.06.08.0)(  ip dCu 
 

由上式可看出：当物性.管径一定时  α∝u0.8     

当流量.物性一定时  α∝d-1.8 。 

其余部分请参考教材及课件。 

讨论 

1、对流传热系数与温度差的关系: 

若传热推动力――温度差增加一倍,下列几种流动条件下传热速率增加多少

倍? 

（1）管内强制湍流 

 在此条件下,对流传热系数与温度差无关,故: 
2
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（2）大容积自然对流 

在 此 条 件 下 , 根 据 GrPr 的 大 小 ,α∝Δt1/8-1/3 , 所 以

52.281.2
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（3）大容积饱和沸腾 

大容积饱和沸腾的给热系数 α∝Δt2.5 ,所以 3.11
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（4）蒸汽膜状冷凝 

蒸汽膜状冷凝给热系数α∝Δt-1/4 ,所以
68.1
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2、各种情况下对流传热的热阻集中在什么地方？如何强化？ 



 

 

2.6 辐射传热 

4.6.1 基本概念 

辐射：物体通过电磁波来传递能量的过程。 

热辐射：物体由于热的原因以电磁波的形式向外发射能量的过程。 

辐射能力：物体在单位时间、单位面积所发射的辐射能 

    

 如图所示，假设外界投射到物体表面上的总能量 Q，其中一部分进入表面

后被物体吸收 Qa，一部分被物体反射 Qr，其余部分穿透物体 Qd。按能量守恒

定律： 

或  

式中 ——吸收率，用 a 表示； 

  ——反射率，用 r 表示； 

Q QR

QA 

QD



 

 

  ——穿透率，用 d 表示。 

 

    吸收率、反射率和透过率的大小取决于物体的性质、温度、表面状况和

辐射线的波长等，一般来说，表面粗糙的物体吸收率大。 

    对于固体和液体不允许热辐射透过，即 ；  

    而气体对热辐射几乎无反射能力，即 0r ；  

    黑体：能全部吸收辐射能的物体。即  

    黑体是一种理想化物体，实际物体只能或多或少地接近黑体，但没有绝

对的黑体，如没有光泽的黑漆表面，其吸收率为 。引入黑体的概念

是理论研究的需要。 

    白体：能全部反射辐射能的物体。即  

    实际上白体也是不存在的，实际物体也只能或多或少地接近白体，如表

面磨光的铜，其反射率为 。 



 

 

    透热体：能透过全部辐射能的物体。即  

 一般来说，单原子和由对称双原子构成的气体，如 He、O2、N2 和 H2 等，

可视为透热体。而多原子气体和不对称的双原子气体则只能有选择地吸收和发射

某些波段范围的辐射能。 

灰体：指能够以相同的吸收率吸收所有波长的辐射能的物体。 

工业上遇到的多数物体，能部分吸收所有波长的辐射能，但吸收率相差不多，

可近似视为灰体。 

4.6.2 物体的辐射能力和有关定律 

一、黑体的辐射能力 

黑体的辐射能力可用斯蒂芬-波尔茨曼定律 （Stefan-Boltzmann），也称四次

方定律表示： 

4
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Eb  —— 黑体的辐射能力，W/m2； 

C0 —— 黑体的辐射系数（ =5.67W/(m2·K4)）。 

斯蒂芬-波尔茨曼定律表明黑体的辐射能力与绝对温度的四次方成正比，对

温度异常敏感，低温时热辐射往往可以忽略，而高温时则成为主要的传热形式。 

二、实际物体的辐射能力和吸收能力 

（一）实际物体的辐射能力 

1、灰体 

灰体：能够以相等的吸收率吸收所有波长辐射能的物体。灰体也是理想物体，

其特点为：吸收率 A 与波长无关；为不透热体（A+R=1）。工业上常见的固体

材料均可视为灰体。  

说明：1）灰体是理想物体，实际物体的吸收率与波长有关，但对工业上常

见固体材料，吸收率随波长变化不大，可视为灰体； 

2）灰体的吸收率 A 与波长无关； 

3）灰体为不透热体（A+R=1）。 



 

 

2、灰体的辐射能力 
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其中：E:灰体的辐射能力，W/m2 

Eb:黑体的辐射能力，W/m2 

C：灰体的辐射系数，C<C0；与物质性质、表面状况和温度等有关，C＝0~5.67 

ε：黑度，表征灰体的辐射能力，与物质性质、表面状况有关，由实验测定。 

ε＝0～1 

3、灰体的吸收能力 

可用克希霍夫定律表示： 

bE

E
A    

克希霍夫定律表明：物体的吸收率 A 和黑度在数值上是相同的，可由物体

的黑度知吸收率； 

物质辐射能力越大其吸收能力也越大，即善于辐射者必善于吸收； 

吸收率 A 和黑度的物理意义：前者表示由其他物体发射来的辐射能被吸收

的分数；后者表示物体的辐射能力占黑体辐射能力的分数 

4.6.3 两固体间的辐射传热 

一、两灰体间的辐射传热 

实际固体大多数可看作灰体，两灰体之间的辐射传热可用下式表示： 
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式中 Q1-2——高温物体 1 向低温物体 2 传递的热量，W； 

  C1-2——总辐射系数，W/(m2.K4)； 

1-2——几何因子或角系数(总能量被拦截分率)； 

   A——辐射面积，m2； 

   T1——高温物体的温度，K； 

   T2——低温物体的温度，K。 

其中总辐射系数 C1-2 和角系数1-2 的数值与物体黑度、形状、大小、距离

及相互位置有关，在某些具体情况下其数值见 P151 表 4-8。下面具体分析各种



 

 

情况： 

 

角系数与总发射系数计算式 

序号 辐射情况 面积 A 角系数 φ 总发射系数 C1-2 

1 极大的两平行面 A1 或 A2 1 

 

2 面积有限的两相等平行面 A1 <1 
 

3 很大的物体 2 包住物体 1 A1 1 
 

4 
物体 2 恰好包住物体 1 

A2≈A1 
A1 1 

 

5 在 3、4 两种情况之间 A1 1 

 

二、影响辐射传热的因素： 

1、温度 

2、几何位置影响 

3、物体表面的黑度 

4、辐射表面间介质的影响 

4.6.4 对流和辐射的联合传热——高温设备的热损失 

由于在化工生产中设备或管道的外壁温度常高于周围环境的温度，其高温设

备的外壁一般以自然对流和辐射两种形式向外散热。 

 

    以对流方式损失的热量： 

                  )( ttAQ WWCC   

    以辐射方式损失的热量： 
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令=1，将上式写为对流传热的形式： 
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式中 C——空气的对流传热系数，W/(m2.K)； 

  R——辐射传热系数，W/(m2.K)； 

  TW——设备或管道外壁温度，K； 

  tW——设备或管道外壁温度，C； 

   T——周围环境温度，K； 

   t——周围环境温度，C； 

  AW——设备或管道的外壁面积或散热的表面积，m2。 

    设备或管道的总的热损失： 

            )()()( ttAttAQQQ WWTWWRCRC    

式中 T——对流-辐射联合传热系数，W/(m2.K)；T=C+R。 

对于有保温层的设备、管道等外壁对周围环境散热的联合表面传热系数

αT，可用下列近似公式： 

（1）空气自然对流 

平壁保温层外 )(07.08.9 ttWT   

管道及圆筒壁保温层外 )(052.04.9 ttWT   

上两式适用于 tW<150℃ 

    （2）空气沿粗糙壁面强制对流 

空气速度 u<=5m/s 时   uT 2.42.6   

空气速度 u>5m/s 时  
78.08.7 uT   

 



 

 

2.7 换热器 

 换热器是化工、石油、食品及其他许多工业部门的通用设备，在生产中占

有重要地位。由于生产规模、物料的性质、传热的要求等各不相同，故换热器的

类型也是多种多样。 

4.7.1 间壁式换热器的类型 

 一、管式换热器 

（一）夹套换热器 

结构：夹套装在容器外部，在夹套和

容器壁之间形成密闭空间，成为一种流体

的通道。 

优点：结构简单，加工方便。 

缺点：传热面积 A 小，传热效率低。 

用途：广泛用于反应器的加热和冷

却。 

为了提高传热效果，可在釜内加搅拌

器或蛇管和外循环。 

 

 

 

 

 

（二）沉浸式蛇管换热器 

结构：蛇管一般由金属管子弯绕而制成，适应容器所需要的形状，沉浸在容

器内，冷热流体在管内外进行换热。 

优点：结构简单，便于防腐，能承受高压。 

缺点：传热面积不大，蛇管外对流传热系数小， 

为了强化传热，容器内加搅拌。 

（三）喷淋式换热器 

结构：冷却水从最上面的管子的喷淋装置中淋下来，沿管表面流下来，被冷



 

 

却的流体从最上面的管子流入，从最下面的管子流出，与外面的冷却水进行换热。

在下流过程中，冷却水可收集再进行重新分配。 

优点：结构简单、造价便宜，能耐高压，便于检修、清洗，传热效果好。 

缺点：冷却水喷淋不易均匀而影响传热效果，只能安装在室外。 

用途：用于冷却或冷凝管内液体。 

（四）套管式换热器 

结构：由不同直径组

成的同心套管，可根据换

热要求，将几段套管用 U

形管连接，目的增加传热

面积；冷热流体可以逆流

或并流。 

优点：结构简单，加

工方便，能耐高压，传热

系数较大，能保持完全逆

流使平均对数温差最大，可增减管段数量应用方便。 

缺点：结构不紧凑，金属消耗量大，接头多而易漏，占地较大。 

用途：广泛用于超高压生产过程，可用于流量不大，所需传热面积不多的场

合。 

（五）列管式换热器（管壳式换热器） 

列管式换热器又称为管壳式换热器，是最典型的间壁式换热器，历史悠久，

占据主导作用。主要由壳体、管束、管板、折流挡板和封头等组成。一种流体在

管内流动，其行程称为管程；另一种流体在管外流动，其行程称为壳程。管束的

壁面即为传热面。 

优点：单位体积设备所能提供的传热面积大，传热效果好，结构坚固，可选

用的结构材料范围宽广，操作弹性大，大型装置中普遍采用。为提高壳程流体流

速，往往在壳体内安装一定数目与管束相互垂直的折流挡板。折流挡板不仅可防

止流体短路、增加流体流速，还迫使流体按规定路径多次错流通过管束，使湍动

程度大为增加。 



 

 

常用的折流挡板有圆缺形和圆盘形两种，前者更为常用。 

 

壳体内装有管

束，管束两端固定在

管板上。由于冷热流

体温度不同，壳体和

管束受热不同，其膨

胀程度也不同，如两

者温差较大，管子会

扭弯，从管板上脱落，

甚至毁坏换热器。所

以，列管式换热器必须从结构上考虑热膨胀的影响，采取各种补偿的办法，消除

或减小热应力。 

根据所采取的温差补偿措施，列管式换热器可分为以下几个型式。 

1、固定管板式 

壳体与传热管壁

温度之差大于 50C，加

补偿圈，也称膨胀节，

当壳体和管束之间有

温差时，依靠补偿圈的

弹性变形来适应它们

之间的不同的热膨胀。 

特点：结构简单，成本低，壳程检修和清洗困难，壳程必须是清洁、不易产

生垢层和腐蚀的介质。 

2、U 型管式 

 

把

每根

管子



 

 

都弯成 U 形，两端固定在同一管板上，每根管子可自由伸缩，来解决热补偿问

题。 

特点：结构较简单，管程不易清洗，常为洁净流体，适用于高压气体的换热。 

3、浮头式 

两端的管板，一端不与壳体相连，可自由沿管长方向浮动。当壳体与管束因

温度不同而引起热膨胀时，管束连同浮头可在壳体内沿轴向自由伸缩，可完全消

除热应力。 

特点：结构较为复杂，成本高，消除了温差应力，是应用较多的一种结构形

式。 

二、其它类型换热器 

（一）板式换热器 

板式换热器早在 20

世纪 20 年代开始用于食

品工业，50 年代逐渐用

于化工及其相近工业部

门，现已发展成为一种传

热效果较好，结构紧凑的

化工换热设备。主要由一

组长方形的薄金属板平

行排列构成，用框架夹紧

组装在支架上。两相邻流

体板的边缘用垫片压紧，

达到密封的作用，四角有

圆孔形成流体通道，冷热

1.固定压紧板  2.夹紧螺栓  3.前

端板 

4.换热板片  5.密封垫片  6.后端



 

 

流体在板片的两侧流过，通过板片换热。板上可被压制成多种形状的波纹，可增

加刚性；提高湍动程度；增加传热面积；易于液体的均匀分布。优点：传热效率

高，总传热系数大，结构紧凑，操作灵活，安装检修方便。 

缺点：耐温、耐压性较差，易渗漏，处理量小。 

（二）螺旋板式换热器 

螺旋板式换热器主要由两张平行的薄钢板卷制而成，构成一对互相隔开的螺

旋形流道。冷热两流体以螺旋板为传热面相间流动，两板之间焊有定距柱以维持

流道间距，同时也可增加螺旋板的刚度。在换热器中心设有中心隔板，使两个螺

旋通道隔开。在顶、底部分分别焊有盖板或封头和两流体的出入接管。 

优点：结构紧凑，传热效率高，

不易堵塞，结构紧凑 A/V 大，成本

较低。 

缺点：操作压力、温度不能太

高，螺旋板难以维修，流体阻力较

大。 

（三） 板翅式换热器 

板翅式换热器是一种传热效果

好，更为紧凑的板式换热器。过去

由于焊接技术的限制，制造成本较

高，仅限用于宇航、电子、原子能

等少数部门，作为散热冷却器。现

已逐渐在石油化工、天然气液化、气体分离等部门中应用获得良好效果。 

板翅式换热器的基本结构，是由于平隔板和各种型式的翅片构成板束组装而

成。如图所示，在两块平行薄金属板（平隔板）间，夹入波纹状或其他形状的翅

片，两边以侧条密封，即组成为一个单元体。各个单元体又以不同的叠积适当排

列，并用钎焊固定，成为常用的逆流或错流式板翅式换热器组装件，或称为板束。

再将带有集流进出口的集流箱焊接到板束上，就成为板翅式换热器。 



 

 

 

(a)逆流                      (b)错流 

优点：结构高度紧凑，传热效率高，允许较高的操作压力。 

缺点：制造工艺复杂，检修清洗困难。 

（四）翅片管换热器 

在化工生产中常遇到一侧为气体或高粘度液体，另一侧为饱和蒸气冷凝或低

粘度液体之间的传热过程。在这种情况下，由于气体或高粘度液体侧的对流传热

系数很小，因而成为整个传热过程的控制因素，为了强化传热，必须减小这侧的

热阻。所以，可以在换热管对流传热系数小的一侧加上翅片。 

 翅片可分为横向和纵向

两大类，可用机械扎制、焊接

或铸造而成，也可用厚壁管径

滚压而成（成为螺纹管）。翅

片管较为重要的应用场合是

空气冷却器。它是以空气为冷

却剂在翅片管外流过，用以冷

却或冷凝管内通过的流体，空

冷器在各类化工装置中应用

广泛。空冷器最初用于炼油

厂，以空气为冷却剂来冷却热流体。这对于缺水地区是很适用的。为了解决较为

普遍存在的工业用水问题，目前以空冷器代替水冷器的趋势日益发展，在各类化

工装置中也已被广泛采用。 

    空冷器主要由翅片管束、风机和构架组成。管材本身大都仍用碳钢，但翅片

多为铝制，可以用缠绕、镶嵌的办法将翅片固定在管子的外表面上，也可以用焊

接固定。热流体由物料管线分配流入各管束，冷却后由排出管汇集排出。冷空气

由安装在管束排下面的轴流式通风机向上吹过管束及其翅片间；通风机也可以安



 

 

装在管束上面，而将冷空气由低部引入。空冷器装置比较庞大，占空间多，费动

力是其缺点。 

由于管外翅片的存在，既增强了湍流程度，更极大地增加了管外表面的传热

面积，使原来很差的空气侧传热情况大为改善。 

特点：管外安装翅片，增加了传热面积，增强管外流体的湍流程度从而提高

传热系数。 

（五）热管式换热器 

热管是

一种新型传

热元件，它

是在一根装

有毛细吸芯

金属管内充

以定量的某种工作液体，然后封闭并抽除不凝性气体。当加热段受热时，工作液

体遇热沸腾，产生的蒸汽流至加热段再次沸腾。如此过程反复循环，热量则由加

热段传至冷却段。 

在热管内部，热量的传递是通过沸腾冷凝过程。由于沸腾和冷凝表面传热系

数皆很大，蒸汽流动的阻力损失很小，因此管壁温度相当均匀。这种新型的换热

器具有传热能力大，应用范围广，结构简单等优点。 

特点：有相变对流传热系数大，结构简单，壁温均匀。 

4.7.2 列管式换热器的设计和选用 

一、 选用步骤 

（1）根据工艺任务，计算热负荷； 

（2）计算平均温度差； 

先按单壳程多管程的计算，如果校正系数<0.8，应增加壳程数； 

（3）依据经验选取总传热系数，估算传热面积； 

（4）确定冷热流体流经管程或壳程，选定流体流速； 

由流速和流量估算单管程的管子根数，由管子根数和估算的传热面积，估算

管子长度，再由系列标准选适当型号的换热器。 

1—导管 2—吸液芯 3—蒸汽 4—吸热蒸发端
5—保温层 6—放热冷凝端

1—导管 2—吸液芯 3—蒸汽 4—吸热蒸发端
5—保温层 6—放热冷凝端



 

 

（5）核算总传热系数；分别计算管程和壳程的对流传热系数，确定垢阻，

求出总传热系数，并与估算的总传热系数进行比较。如果相差较多，应重新估算。 

（6）计算传热面积。根据计算的总传热系数和平均温度差，计算传热面积，

并与选定的换热器传热面积相比，应有 10%~25%的裕量。 

二、 选用换热器中的有关问题 

（一）流体流经管程或壳程的选择原则 

原则：传热效果好；结构简单；清洗方便。 

1)不洁净或易结垢的液体宜在管程，因管内清洗方便。 

2)腐蚀性流体宜在管程，以免管束和壳体同时受到腐蚀。 

3)压力高的流体宜在管内，以免壳体承受压力。 

4)饱和蒸汽宜走壳程，饱和蒸汽比较清洁，而且冷凝液容易排出。 

5)流量小而粘度大的流体一般以壳程为宜。 

6)需要被冷却物料一般选壳程，便于散热。  

（二）流体的流速 

流体在管程或壳程中的流速，不仅直接影响表面传热系数，而且影响污垢热

阻，从而影响传热系数的大小，特别对于含有泥沙等较易沉积颗粒的流体，流速

过低甚至可能导致管路堵塞，严重影响到设备的使用，但流速增大，又将使流体

阻力增大。因此选择适宜的流速是十分重要的。 

（三）流动方式的选择 

除逆流和并流之外，在列管式换热器中冷、热流体还可以作各种多管程多壳

程的复杂流动。当流量一定时，管程或壳程越多，对流传热系数越大，对传热过

程越有利。但是，采用多管程或多壳程必导致流体阻力损失，即输送流体的动力

费用增加。因此，在决定换热器的程数时，需权衡传热和流体输送两方面的损失。

当采用多管程或多壳程时，列管式换热器内的流动形式复杂，对数平均值的温差

要加以修正。 

（四）管子的规格、管子的排列和管间距 

管子的规格19×2mm 和25×2.5mm 

管长：1.5、2.0、3.0、6.0m 排列方式：正三角形、正方形直列和错列排列。 



 

 

 

（五）折流挡板的选用 

安装折流挡板的目的是为提高壳程对流传热系数，为取得良好的效果，挡板

的形状和间距必须适当。 

对圆缺形挡板而言，弓形缺口的大小对壳程流体的流动情况有重要影响。由

图可以看出，弓形缺口太大或太小都会产生"死区"，既不利于传热，又往往增加

流体阻力。挡板的间距对壳体的流动亦有重要的影响。间距太大，不能保证流体

垂直流过管束，使管外表面传热系数下降；间距太小，不便于制造和检修，阻力

损失亦大。一般取挡板间距为壳体内径的 0.2～1.0 倍。 

 

a.切除过少      b.切除适当       c.切除过多 

挡板切除对流动的影响 

4.7.3 传热过程的强化措施 

根据传热速率方程： mtKSQ   

为了增强传热效率，可采取tm、A/V、K的方法。 

一、增大传热平均温度差tm 

（1）两侧变温情况下，尽量采用逆流流动； 

（2）提高加热剂 T1 的温度（如用蒸汽加热，可提高蒸汽的压力来达到提高

其饱和温度的目的）；降低冷却剂 t1 的温度。 

利用tm来强化传热是有限的。 

二、增大总传热系数 K 
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（1）尽可能利用有相变的热载体（大）； 



 

 

（2）用大的热载体，如液体金属 Na 等； 

（3）减小金属壁、污垢及两侧流体热阻中较大者的热阻； 

（4）提高 a 较小一侧有效。 

提高 的方法 

无相变传热：1）增大大流速；2）管内加扰流元件；3）改变传热面形状和

增加粗糙度。 

三、增大单位体积的传热面积 A/V 

（1）直接接触传热：可增大 A 和湍动程度，使 Q 

（2）采用高效新型换热器 

在传统的间壁式换热器中，除夹套式外，其他都为管式换热器。管式的共同

缺点是结构不紧凑，单位换热面积所提供的传热面小，金属消耗量大。随工业的

发展，陆续出现了不少的高效紧凑的换热器并逐渐趋于完善。这些换热器基本可

分为两类，一类是在管式换热器的基础上加以改进，另一类是采用各种板状换热

表面。 

如图所示几种强化传热管和板翅式换热器的翅片。 
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第 3 章 干燥 

 

一．教学目的 

通过本章的学习，掌握湿空气的性质及各参数的计算方法；掌握干燥过程的物料衡算和

热量衡算；了解湿物料中水份的性质及分类、干燥过程中恒速干燥和降速干燥阶段的特点、

恒定干燥条件下干燥时间的计算。 

 

二．教学内容 

5.1 湿空气的性质及湿焓图；5.2 干燥过程的物料衡算与热量衡算；5.3 固体物料在干燥过

程中的平衡关系与速率关系；5.4 干燥设备 

     

三．教学重点、难点及其处理 

1 重点： 

        湿空气的性质； 

        干燥过程的物料衡算与热量衡算； 

        干燥过程的速率关系； 

2 难点： 

        湿空气 H–I 图及应用；  

        湿物料中水分的划分； 

 

四．教学方法、手段 

讲解、实物演示、照片、动画 

 

五．课时安排 

         共 8 课时，各章节具体课时分配结合 ppt 课件和课堂安排 

 

六．课程内容设计 

概述 

1. 物料的去湿方法 

化工生产中的固体原料、产品或半成品为便于进一步的加工、运输、贮存和使用，常常

需要将其中所含的湿分（水或有机溶剂）去除至规定指标, 这种操作简称为"去湿"。"去湿"

的方法可分为以下三类： 

（1）机械去湿 

当物料带水较多时，可先用离心过滤等机械分离方法以除去大量的水； 

（2）吸附去湿 

用某种平衡水汽分压很低的干燥剂（如 CaCl2、硅胶等）与湿物料并存，使物料种的水

分相继经气相而转入干燥剂内。 

（3）供热干燥 

向物料供热以汽化其中的水分。供热方式又有多种。工业干燥操作多是用热空气或其它

高温气体为介质，使之掠过物料表面，介质向物料供热并带走汽化的湿分，此种干燥常称为

对流干燥，是本章讨论的主要内容。 

本章主要讨论以空气为干燥介质、湿分为水的对流干燥过程。 



 

 

2. 对流干燥的特点 

（1）对流干燥流程： 

 

 
图 对流干燥过程示意图 

如图所示，湿空气经风机送入预热器，加热到一定温度后送入干燥器与湿物料直接接触，

进行传质、传热，最后废气自干燥器另一端排出。 

    干燥若为连续过程，物料被连续的加入与排出，物料与气流接触可以是并流、逆流或其

它方式。若为间歇过程，湿物料被成批放入干燥器内，达到一定的要求后再取出。 

经预热的高温热空气与低温湿物料接触时，热空气传热给固体物料，若气流的水汽分压

低于固体表面水的分压时，水分汽化并进入气相，湿物料内部的水分以液态或水汽的形式扩

散至表面，再汽化进入气相，被空气带走。所以，干燥是传热、传质同时进行的过程，但传

递方向不同。 

 

 传热 传质 

方向 从气相到固体 从固体到气相

推动力 温度差 水汽分压差 

 

（2）干燥过程进行的必要条件： 

①湿物料表面水汽压力大于干燥介质水汽分压； 

②干燥介质将汽化的水汽及时带走。 

为确定干燥过程所需空气用量、热量消耗及干燥时间，而这些问题均与湿空气的性质有

关。为此，以下介绍湿空气的性质。 

 

3.1 湿空气的性质及湿焓图 

5.1.1  湿空气的性质 

1．空气中水分含量的表示方法   
湿空气的状态参数除总压 p 、温度 t 之外，与干燥过程有关的是水分在空气中的含量。

根据不同的测量原理，同时考虑计算的方便，水蒸汽在空气中的含量有不同的定义或不同的

表示方法。 

（1）水汽分压 水汽p 与露点 dt  

空气中的水汽分压直接影响干燥过程的平衡与传质推动力。测定水汽分压的实验方法是

测量露点，即在总压不变的条件下将空气与不断降温的冷壁相接触，直至空气在光滑的冷壁

表面上析出水雾，此时的冷壁温度称为露点 dt 。壁面上析出水雾表明，水汽分压为 水汽p 的

湿空气在露点温度下达到饱和状态。因此，测出露点温度 dt 便可从手册中查得此温度下的饱

和水蒸气压，此即为空气中的水汽分压 水汽p 。显然，在总压 p 一定时，露点与水汽分压之

间有一单一函数关系。 
（2）空气的湿度 



 

 

为便于进行物料衡算，常将水汽分压 水汽p 换算成湿度。空气的湿度 H 定义为每 kg 干

空气所带有的水汽量，单位是 kg/kg 干气，即 

水汽

水汽

水汽

水汽

气

水

pp

p

pp

p

M

M
H





 622.0  

式中 p 为总压。 

（3）相对湿度 

空气中的水汽分压 水汽p 与一定总压及一定温度下空气中水汽分压可能达到的最大值之

比定义为相对湿度，以表示。 

当总压为 101.3kPa 时，空气温度低于 100℃时，空气中水分分压的最大值应为同温度下

的饱和蒸汽压 sp ，故有 

sp

p水汽     （当 pp s ） 

当空气温度较高，该温度下的饱和蒸汽压 sp ，会大于总压。但因空气的总压也已指定，

水汽分压的最大值最多等于总压，故取 

p

p水汽 （当 pp s ） 

从相对湿度的定义可知，相对湿度表示了空气中水分含量的相对大小。 1 ，表示

空气已达饱和状态，不能再接纳任何水分；值愈小，表明空气尚可接纳的水分愈多。 

（4）湿球温度 

测量水汽含量的简易方法是测量空气的湿球温度 wt ，其原理可见第 13 章。简言之，湿球温

度是大量空气与少量水长期接触后水面的温度，它是空气湿度和干球温度的函数。

)( ww
H

w HHr
k

tt 


 

式中   Hk 、 ——分别为气相的传质系数与给热系数； 

wH 、 wr ——分别为湿球温度 wt 下的湿度与汽化热。 

对空气-水系统，当被测气流的温度不太高，流速>5m/s 时， H/ k 为一常数，其值约

为 1.09kJ/（kg•℃），故 

)(
09.1 w
w

w HH
r

tt   

由湿球温度的原理可知，空气的湿球温度 wt 总低于干球温度 t 。 wt 与 t 差距愈小，表示

空气中的水分含量愈接近饱和；对饱和湿空气 tt w 。 

 



 

 

 

2．与过程计算有关的参数  

上述参数尚不足以满足干燥过程的计算的需要，为此补充定义如下两个参数。 

（1）湿空气的焓 

为便于进行过程的热量衡算，定义湿空气的焓 I 为每 kg 干空气及其所带 H kg 水汽所具

有的焓，kJ/kg。焓的基准状态可视为计算方便而定，本章取于气体的焓以 0℃的气体为基准，

水汽的焓以 0℃的液态水为基准，故有 

HrtHccI 0pvpg )(   

式中  pgc ——干气比热容，空气为 1.01kJ/（kg•℃）； 

pvc ——蒸汽比热容，水汽为 1.88 kJ/（kg•℃）； 

0r ——0℃时水的汽化热，取 2500 kJ/（kg•℃）； 

Hccc pvpgpH   

对空气-水系统有 
HtHI 2500)88.101.1(   

（2）湿空气的比体积当需知气体的体积流量（如选择风机、计算流速）时，常常

使用气体的比体积。湿空气的比体积 Hv 是指 1kg 干气及所带的 H kg 水汽所含占的总体积，

m3/kg。 
通常条件下，气体比体积可按理想气体定律计算。在常压下 1kg 干空气的体积为 

)273(1083.2
273

2734.22 3 


  t
t

M 气

 

H kg 水汽的体积为 

)273(1056.4
273

2734.22 3 


  tH
t

M
H

水

 

常压下温度为 t ℃、湿度为 H 的湿空气体积比为 

)273)(1056.41083.2( 33
H   tHv  

干燥过程中空气的湿度一般并不太大，上式中湿度 H 较小。除有特殊需要时外，用绝

干空气的比体积以代替湿空气的比体积所造成的误差并不大。 
 

5.1.2 湿焓图 

1 湿焓图的组成 

用公式计算湿空气的性质比较繁琐，有时还要用到试差（如计算 tw）。若将湿空气的各

种性质绘成图，利用图查取湿空气的有关参数，则比较简便。另外，空气的状态变化过程在

图中表示亦比较形象直观。 

在总压 p 一定时，上述湿空气的各个参数（ t 、 vp 、H 、、 I 、 wt 等）中，只有两

个参数是独立的，即规定两个互相独立的参数，湿空气的状态即被唯一地确定。工程上为方

便起见，将诸参数之间的关系在平面坐标上绘制成湿度图。目前，常用的湿度图有两种，即

H -T 图和 I — H 图，教材主要介绍 I - H 图。 
I - H 图是以总压 100p kPa 为前提画出的， p 偏离较大时此图不适用。纵坐标为 I

（kJ/kg 绝干气），横坐标为 H （kg 水汽/kg 绝干空气），注意两坐标的交角为 135 （不是

90 ！），目的是使图中各种曲线群不至于拥挤在一起，从而可提高读图的准确度。水平轴（辅

助坐标）的作用是将横轴上的湿度值 H 投影到辅助坐标上的便于读图，而真正的横坐标 H
在图中并没有完全画出。 

（1）等 H 线（等湿度线） 



 

 

等 H 线为一系列平行于纵轴的直线。注意：① 同一等 H 线上不同点，H 值相同，但

湿空气的状态不同（在一定 p 下必须有两个独立参数才能唯一确定空气的状态）；②根据露

点 αt 的定义，H 相同的湿空气具有相等的 αt ，因此在同一条等 H 线上湿空气的 αt 是不变的，

换句话说 H 、 αt 不是彼此独立的参数。 

（2）等 I 线（等焓线） 
等 I 线为一系列平行于横轴（不是水平辅助轴）的直线。注意：①同一等 I 线上不同

点， I 值相同，但湿空气状态不同；②前已述及湿空气的绝热增湿过程近似为等 I 过程，因

此等 I 线也就是绝热增湿过程线，在同一等 I 线上， H ↑则 t ↓或 H ↓则 t ↑，但 I 不变。 

（3）等 t 线（等温线） 

将式（14-8） HtHI 2500)88.101.1(  改写为 HttI )250088.1(01.1  ，当 t

一定时， I - H 为直线。各直线的斜率为 )250088.1( t ， t ↑，斜率↑，因此各等 t 线不是

平行的直线。 
（4）等线（等相对湿度线） 

s

s622.0
pp

p
H





  

p 固定，当一定时， )(s tfp  ，假设一个 t ，求出 sp ，可算出一个相应的 H ，将若干

个  Ht, 点连接起来，即为一条等线。 

注意：①当 H 一定时，t ↑，↓，吸收水汽能力↑。所以湿空气进入干燥器之前须先

经过预热以提高其温度和焓值有利于载热外，同时也是为了降低相对湿度而有利于载湿；②

%100 的线称为饱和曲线，线上各点空气为水蒸气所饱和，此线上放为未饱和区

（ 1 ），在这个区域的空气可以作为干燥介质。此线下方为过饱和区域，空气中含雾状水

滴，不能用于干燥物料；③ I - H 图是以总压 kPa100p 为前提绘制的，因此当一定，

7.99t ℃时， pp  kPa100s ， H 常数，等线（图中 %5 与 %10 两条线）

垂直向上为直线与等 H 线重合。 

（5） vp 线(水蒸汽分压线) 

vp 线标于 %100 线的下方，表示 vp 与 H 之间的关系。由
v

v622.0
pp

p
H


 得

H

Hp
p



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2 湿焓图的应用 

I
- H 图中的任意一点 A 代表一个确定的空气状态，其 t 、 wt 、 H 、、 I 等均为定

值。已知湿度空气的两个独立参数，即可确定一个空气的状态 A，其他参数可由 I - H 图查

得。 

Ht  、 wtt  、 dtt  、 t 是相互独立的两个参数，可确定唯一的空气状态点 A； 

Ht d 、 Hp v 、 vd pt  （都在同一条等温线上）， It w （在同一条等 I 线上），

不是彼此独立的参数，不能确定空气的状态点 A。 

 

3.2 干燥过程的物料衡算与热量衡算 

1 物料、热量衡算是确定空气用量分析干燥过程的热效率以及计算干燥容积的基础。 

（1）物料衡算 

)()( 1221c HHVXXGW   



 

 

01 HH      （空气在预热器中加热， H 不变） 

有时物料的含水量习惯上以湿基含水量w表示，w与干基含水量的关系为 

1

1
1 1 w

w
X


 ，
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
 ， )1()1( 2211 wGwGGc   

2

21
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


 ，或 )( 21c XXGW  ， cG 、 1X 、 2X 用上式求。 

0221 HH
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
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
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0H 已知，W 可求出，求V 关键在于确定出干燥器空气湿度 2H ，必须用后面的干燥器

热量衡算结合才能确定 2H 。 

实际空气（新鲜空气）质量流量 )1()/kg(' 0HVsV 湿空气  

空气必须用风机输送，风机的风量 ''V （m3 湿空气/s） 

p

t
HVVvHV

3.101

273

273
)244.1773.0('' 


  

上式中 t 、H 是风机所在位置空气 t 、H ，风机在装在预热器前，预热器后，甚至干燥

器后。 
（2）预热器的热量衡算 

)()( 01pH01p 1
ttVcIIVQ   

1111 2500)88.101.1( HtHI   

0000 2500)88.101.1( HtHI   

01 HH  ，
01 pp HH cc   

（3）干燥器的热量衡算 

lc QMCGVIQcGVI  22pc2D11pm1   

Xccc lppspm   

（4）物料衡算与热量衡算的联立求解 

在设计型问题中， cG 、 1 、 1X 、 2X 是干燥任务规定的，而 01 HH  由空气初始状

态决定， lQ 可按传热公式求或取 p)10.0~05.0( QQ  。 2 是干燥后期气固两相及物料内

部热、质传递的必然结果，不能任意选择，应在一定条件下由实验测出或按经验判断确定（确

定 2 ）。气体进入干燥器的温度 1t 可以选定。这样，干燥过程的物料和热量衡算常遇到以下

两种情况： 

①选择气体出干燥器的状态（如 2t 及 2 ），求V 及 DQ ； 

②选定 DQ （如许多干燥器 0D Q ，即不补充热量）及气体出干燥器状态的一个参数

（ 2H 、 2 、 2t 中的一个），求出V 及另一个气体出口参数（如 2H ）。 

第①种情况出口空气状态已确定，热衡及物衡简便。在第②种情况下，由于出口气状态

参数之一是未知数，联立物衡和热衡方程式的计算比较繁琐，因而常对过程作出简化，以便

于初步估算。 

（5）理想干燥器过程的物料和热量衡算 

若物料中的水分都在恒速段（表面汽化段）除取物料的升温很小 21   ， 0lQ ，

0D Q ，此时干燥器内气体传给固体的热量全部用于汽化水分，这部分热量（潜热）又由

汽化后的水汽带回气相，由热量衡算式可知 21 II  ，气体在干燥器中的状态变化为等焓过

程，这种简化的干燥过程称为理想干燥过程（或等焓干燥、绝热干燥过程）。计算方法有以

下几种： 



 

 

①图解法（已知 2t 或 2 均可用） 

 

 

 

 

 

 

02 HH

W
V


 ， )( 01pHp 1

ttVcQ   

②解析法（已知 2t 时用） 

12 II   

111222 2500)88.101.1(2500)88.101.1( HtHHtH   

上式中只有一个未知数 2H 可求出，然后再求V ， pQ  

③数值法（已知 2 时用，可计算求出 2H ） 

（6）实际干燥过程的物料和热量衡算 

等焓（理想、绝热）干燥过程，空气再干燥器状态变化沿着等焓线 BC 变化至 C 点（C

点的确定前面已讨论）。 

若干燥器不补充热量 0D Q 或补充的 lQccGQ  )( 1pm2pmcD 12
 ，则空气在干燥

器中状态变化沿 BE 线变化至 D， 12 II  ，若规定 2t 相同，则 D 点 2H C 点 2H ，V ↑。 

若 lQccGcQ  )( 1pm2pmD 12
 ，则空气在干燥器中状态变化沿 BE 线变化 E，

12 II  ，若 2t 相同，则 E 点 22 HCH 点 ，V ↓。 

实际干燥过程气体出干燥器的状态由物料衡算式和热量衡算式联立求解决定，即 
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lQcGVIQcGVI  2pmc2D1pmc1 21
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2222 2500)88.101.1( HtHI   

联立解出 2H 及V 。 

2 干燥过程的热效率 

（1）空气在干燥器中放出热量的分析 

D1pmc2pmc21 12
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沿等 H 线 沿等 I 线

A（ 0t ， 0H ） B（ 1t ， 01 HH  ） 至 C（ 2t ，或 2 ） 

 确定 c 后 H2 可查出
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  1pL12pm2c11pmc2pm2c  WccGcGcG   

所以                    D12pm21pL2pV021pH1
QQcGctcrWttVc lc    

空气在预热器中所获得的热量 pQ 为 

     02pH21pH01pHp 111
ttVcttVcttVcQ   

lQQQQQQ  321Dp  

（2）干燥器的热效率干燥过程中热量的有效利用程度是决定过程经济性的重要方面。

由上式可知空气在预热器及干燥器中加入的热量  Dp QQ  消耗于四个方面，其中 1Q 直接

用于干燥的目的， 2Q 是为了达到规定的含水量利用经济性可用如下定义的热效率来表示 

Dp
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1 ，↑表示干燥过程热利用程度越高，经济性越好。若 0D Q ， 0lQ （等焓、理

想、绝热干燥），则 
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（3）提高的措施 

① 降低废气的温度 2t 。 2t ↓，↑，但干燥速率 AN ↓， ↑，设备容器V ↑。另一

方面 2t 不能过低以至接近饱和状态，这样，气流易在设备及管道出口处散热而析出水滴，将

使已干燥的产品返潮。且易造成管路的堵塞和设备材料的腐蚀。通常为安全起见， 

 w,12 tt （ 50~20 ℃） 

判别干燥产品能否返潮可用下述方法： 

SV pp  不会返潮， SV pp  会返潮 

② 提高空气的预热温度 1t 。 1t ↑， 1I ↑，V ↓，  01p IIVQ  ，对一定 pQ ， 1I ↑，

V ↓，废气带走的热量 3Q ↓，↑。但 1t ↑除受热源能位的限制外还应以物料不致在高温

下受热破坏为限。对不能经受高温的物料，采用中间加热的方式，即在干燥器内设置一个或

多个中间加热器，此法往往可以避免进入干燥器的空气要预热到很高的温度（保证产品的质

量），由于空气温度比不设中间加热器的干燥器内空气温度低，热损失 lQ ↓，↑。 

③ 减少干燥过程的各项热损失 

a. 做好干燥设备和管道的保温工作， lQ ↓，  Dp QQ  ↓，↑。最佳保温层厚度。 

b. 防止干燥系统的渗透。干燥系统如有热风漏出或有冷风漏入，均使干燥器热效率
↓，为防止系统渗漏，一个比较适合的方法就是送风机在干燥系统之前，而吸风机在系统之

末，经合理选用与调整两个风机的工作点，以使在操作时保持干燥器正好处于零压状态，这

样就可以避免因冷风漏入或热风漏出所造成的↓。 

④采用部分废气循环操作 

定义：循环比：
混合气中绝干空气质量

量循环废气中绝干空气质





m

m

V

VV
  



 

 

      循环量： VVV  mR ，  1
mV

V
 

混合前后总物料衡算： mm )( VVVV     水分衡算： mm2m0 )( HVHVVVH   

                    2
m

m
0

m
m H

V

VV
H

V

V
H


  

                       20)1( HH    

            焓衡算： 20m )1( III    

        混合气温度：
m

mm
m 88.101.1

2500

H

HI
t




  

预热后空气温度：
m

m2

m

m1
1 88.101.1

2500

88.101.1

2500

H

HI

H

HI
t








  

若空气始态（A 点）与终态（C 点）相同，无废气循环需加热到 '1t （B’点），有废气循

环只需将混合气加热到 1t （B 点），因此有废气循环时空气在干燥器内平均温度低， lQ ↓，

↑；平均 t 低对易受热分解的物料干燥有利（这种物料的干燥要求空气在整个干燥器中温

度变化不大的情况下进行）；有废气循环时空气在干燥器内的平均湿度大，对易发生翘曲或

干裂的物料干燥有利（这种物料宜采用湿度较高的空气干燥）t ↓、H ↑使干燥推动力减小，

但由于循环，空气流量↑（ mVV  ），u ↑， ↑， Hk ↓会补偿推动力减小；缺点：风机

送风量↑，风机能耗↑。 

始、终态相同时，有废气循环与无废气循环时绝干空气消耗量V 及预热器加热量 pQ 有

无改变。 

方法一：
02 HH

W
V


 ， )( 01p IIVQ  （若为等焓干燥 21 II  ） 

方法二：
m2

m )1()1(
HH

W
VV


   

        )( m1mp IIVQ  （若为等焓干燥 21 II  ） 

两种解的结果一定相等，但方法简便，空气始、终态不变有无循环V 、 pQ 不变（此时混合

气只需预热到 1t （B 点）；若混合器也预热到无废气循环时的 '1t ，则出口状态变为 C’，V 、

pQ 均变；若始、终态不变，改为先预热后混合， pQ 与先混合后预热时相同，但新鲜空气要

预热到 '1t （B’点）与废气混合后为 B 点进入干燥器，需要能位较高的热源，故一般说来，

先混合后预热更为经济合理。 

3 连续干燥过程设备容积的计算方法 

（1）理想干燥过程 

理想：水分全部在恒速段除去，物料升温很小 21   ， 0lQ ， 0D Q 。 

m

21pH
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ttVc

ta

Q
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
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
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式中   ——对流给热系数，w/m2•℃ a  ——单位体积设备的气固传热面积，m2/m3 
a ——体积给热系数，w/m3•℃ 



 

 

22

11

2211
m

ln

)()(












t

t
tt

t  

（2）实际干燥过程 

111111 VVVV   

各段 iQ ， it ,m ，不同。 

4 湿空气状态的变化过程 

   （1）加热与冷却过程 
若不计换热器的流动阻力，湿空气的加热或冷却属等压过程。 

①加热  始态 A→终态 B，因 p 与 vp 不变，为等 H 过程， t ↑，↓，吸收水汽能力

↑； 

②冷却过程  始温为 1t ，若终温 d2 tt  ，则为等 H 过程；若终温 d3 tt  ，则过程为 ADE

所示，必有部分水汽凝结为水，空气的湿度降低 23 HH  ，每千克绝干空气析出的水分量

为 31 HHH   

（2）绝热增强过程，前已述及等 I 线变化 

（3）两股气流的混合 

 

3.3 固体物料在干燥过程中的平衡关系与速率关系 

5.3.1 物料中的水分 

    （1）水分与物料的结合方式 

根据水分与物料的结合方式，可分为 

①附着水分  是指湿物料表面的机械附着的水分，它的存在是与液体水相同的。因此，

其特征是：在任何温度下，湿物料表面上附着水分的蒸汽压 Mp 等于同温度下纯水的饱和蒸

汽压 sp ，即 sM pp  。 

②毛细管水分  是指湿物料内毛细管中所含的水分。由于物料的毛细管孔道大小不一，

孔道在物料表面上开口的大小也各不相同。直径较小的毛细管中的水分，根据物理化学表面

现象知识知，由于凹表面曲率的影响，其平衡蒸汽压 ep 低于同温度下纯水的饱和蒸汽压 sp

即 se pp  ，而且水的蒸汽压将随着干燥过程的进行而下降，因为此时已逐渐减少的水分是

存留于更小的毛细管中，这类物料称为吸水性物料。 
③溶胀水分  是指物料细胞壁或纤维皮壁内的水分，是物料组成的一部分，其蒸汽压

低于同温度下纯水的蒸汽压 se pp  。 

④化学结合水分  如结晶水等，是靠化学结合力， se pp  。这种水分的出去，不属

于干燥的范围。 
（2）结合水分与非结合水分 
根据物料中水分除去的难和易来划分，可分为结合水分和非结合水分。 
总水分=结合水分+非结合水分 

干燥传质推动力可表示为 ve ppp  ，对一定 vp ， ep ↑， p ↑，易干燥。 

se pp  的水分（附着水分和直径大的毛细管中的水分）， p 大，易干燥除去，称为

非结合水分。 



 

 

se pp  的水分（溶胀水分和直径小的毛细管中的水分）， p 小，难干燥除去，称为

结合水分。 

（3）平衡蒸汽压曲线 

一定温度下湿物料的平衡蒸汽压 ep 与含水量 X 的关系大致如图所示。 

物料中只要有非结合水分存在而不论其数量多少其平衡蒸汽压 ep 不会变化，总等于纯

水的饱和蒸汽压 sp 。当含水量减少时，非结合水分不复存在，此后首先除去结合较弱的水，

余下的是结合较强的水，因而平衡蒸汽压 eP 逐渐下降。 

结合水分与非结合水分都很难用实验的方法直接测定，但是根据它们的特点，可利用

平衡关系外推得到。为此可将上述平衡曲线用另一种形式表示，即以湿空气的相对湿度

（
s

v

p

p
 ）代替平衡蒸汽压 ep 作为纵坐标，如图所示。为什么 1 均为结合水分？

1
s

v 
p

p
 ， sv pp   

平衡 sve ppp  为结合水分总水分 tX ，结合水分 maxX ，非结合水分 maxt XX   

记住：在一定温度下，物料结合水分与非结合水分的划分只取决于物料本身的特点，

而与空气的状态无关。 

（4）平衡水分与自由水分 

根据物料在一定的干燥条件下其中所含水分能否用干燥的方法除去来划分，可分为平

衡水分和自由水分 

若将某物料与一定状态的空气（ t ，）接触，当物料表面的平衡蒸汽压 ve pp  （湿

空气中的水蒸汽分压）则物料被除去水分进行干燥过程；当 ve pp  ，则物料吸收水分进行

吸湿过程；当 ve pp  时，则物料中的水分与空气中的水分处于平衡状态，即物料中的水分

不再因与空气的时间如何延长而发生变化。此时物料中所含水分称为该物料在一定状态下的

平衡水分
*X 。平衡水分因物料种类不同而有很大的差别（如图中两种物料的

*X 接近零，

而另几种物料
*X 就较高）；同一种物料的平衡水分也因空气状态不同而异（如空气 t 相同但

变
*X 也变）。 

由图可看出，当空气的 0 时，任何物料的平衡水分
*X 均等于零，由此可知只有使

物料与相对湿度 0 的绝干空气相接触，才有可能获得绝干的物料。若物料与一定相对湿

度的空气进行接触，物料中总有一部分水分不能被除去，这部分水分就是平衡水分
*X ，

因此平衡水分代表物料在一定空气状态下能被干燥的限度。 

物料中所含的水分大于平衡水分
*X 的那部分称为自由水分。自由水分是能用干燥的方

法除去的水分。 
自由水分（能被干燥除去的水分） 

)()( *
maxmaxt

*
t XXXXXXX   

平衡水分
*X 、自由水分 X 的划分不仅与物料的特性有关，而且还取决于空气的状态，即使

同一种物料若空气的状态不同，则其平衡水分
*X 和自由水分 X 的值也不相同。 

5.3.2 干燥时间计算 

1 物料在定态空气条件下的干燥速率 



 

 

（1）干燥动力学实验 

 

图 恒定空气天气下的干燥实验 

物料的干燥速率即水分汽化速率 AN 可用单位时间、单位面积（气固接触界面）被汽化

的水量表示，即
Ad

dXG
N c

A 
 。 

式中  cG ——试样中绝对干燥物料的质量，kg； 

A——试样暴露于气流中的表面积，m2； 

X ——物料的自由含水量，
*XXX t  ，kg 水/kg 干料。 

干燥曲线或干燥速率曲线是恒定的空气条件（指一定的速率、温度、湿度）下获得的。

对指定的物料，空气的温度、湿度不同，速率曲线的位置也不同。  

在降速阶段干燥速率的变化规律与物料性质及其内部结构有关。降速的原因大致有如下

四个。 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

图 石棉纸浆的干燥速率曲线 

 
① 实际汽化表面减少； 

② 汽化面的内移； 

③ 平衡蒸汽压下降； 



 

 

④ 固体内部水分的扩散极慢。 

（4）临界含水量 

固体物料在恒速干燥终了时的含水量为临界含水量，而从中扣除平衡含水量后则称为临

界自由含水量 CX 。 

2 间歇干燥过程的计算 

（1） 恒速阶段的干燥时间 1  

如物料在干燥之前的自由含水量 1X 大于临界含水量 cX ，则干燥必先有一恒速阶段。

忽略物料的预热阶段，恒速阶段的干燥时间 1 由
Ad

dXG
N c

A 
 积分求出。 
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因干燥速率 AN 为一常数， 

A

cc

N

XX

A

G 
 1

1  

速率 AN 由实验决定，也可按传质或传热速率式估算，即 

)()( w
w

wHA tt
r

HHkN 


 

wH 为湿球温度 wt 下的气体的饱和湿度。 

传质系数 Hk 的测量技术不如给热系数测量那样成熟与准确，在干燥计算中常用经验的

给热系数进行计算。气流与物料的接触方式对给热系数影响很大，以下是几种典型接触方式

的给热系数经验式。 
（1）空气平行于物料表面流动） 

8.00143.0 G kW/m2·℃ 
式中G 为气体的质量流速，kg/（m2·s）。 

上式的试验条件为 14.8~68.0G kg/（m2·s），气温 150~45t ℃。 
（2）空气自上而下或自下而上穿过颗粒堆积层 
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式中  G ——气体质量流速，kg/（m2·s）； 

pd ——具有与实际颗粒相同表面的球的直径，m； 

 —— 气体粘度，Pa·s。 

（3）单一球形颗粒悬浮于气流中 

3/12/1
p

p PrRe65.02 


d
 


ud p

pRe   

式中    u ——气体与颗粒的相对运动速度； 
 、 、Pr ——气体的密度、粘度和普朗特数。 



 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

图 气体与物料的相对运动方式 

 

（2） 降速阶段的干燥时间 2  

当 cXX  时，X ↓， AN ↓，此阶段称为降速干燥阶段，物料从 cX 减至 2X（
*

2 XX  ）

所需时间 2 为 

  2
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G
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若有 XN ~A 的干燥数据可用数值积分法或图解积分法求 2 ，或假定在降速段 AN 与

物料的自由含水量
*XX  成正比，即采用临界点 C 与平衡水分点 E 所连结的直线 CE（图

中红色虚线）来代替降速段干燥速率曲线 CDE，即 )( *
A XXKN x  ，式中 XK ——比例

系数，kg/（m2·s· X ），即 CE 直线斜率， 
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（3） 连续干燥过程的一般特性 

有并流、逆流、错流流程及其他复杂的流程 

A 连续干燥过程的特点 



 

 

以并流连续干燥为例 

注意：连续干燥降速段 )( *
xA XXKN   

B 连续干燥过程的数学描述 

为定态过程，设备中的湿空气与物料状态沿流动途径不断变化，但流经干燥器任一确定部位

的空气和物料状态不随时间而变，故应采用欧拉考虑法，在垂直于气流运动方向上取一设备

微元 Vd 作为考察对象。干燥过程是气、固两相的热、质同时传递过程，所以对过程设备进

行数学描述时，必须列出物料衡算式、热量衡算式、气固相际传热及传质速率方程式，气固

相界面参数还与物料内部的导热和扩散情况有关，其确定将变得十分复杂。固此还必须同时

列出物料内部的传热、传质速率方程式。物料内部的传热、传质与物料的内部结构、水分与

固体的结合方式、物料层得厚度等众多因素有关，要定量地写出这两个特征方程式是非常困

难的。干燥问题之所以至今得不到较圆满的解决，原因之一就在于物料内部的传递过程难以

弄清。 

以下首先对干燥过程作物料和热量衡算，然后对干燥过程作出简化，列出传热、传质速率方

程，计算设备容积。 

 

3.4 干燥器 

1 干燥器的基本要求 

（1）对被干燥物料的适应性 

（2）设备的生产能力 

（3）能耗的经济性 

2 常用对流干燥器 

（1）箱式干燥器 

 
（2）喷雾干燥器 



 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 
（3）气流干燥器 

 

 

 



 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 
（5）转筒干燥器 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 
 
 
 
 
 



 

 

七．本章小结 
1.湿空气的性质及湿度图 
①湿空气的性质； 
②湿度图的构造及应用。 

2.干燥过程的物料衡算与热量衡算 
①干燥系统的物料衡算； 
②干燥系统的热量衡算； 
③空气通过干燥器时的状态变化。 

3.干燥过程的平衡关系与速率关系： 
  ①平衡曲线； 
 ②物料中所含水分的性质； 
 ③干燥曲线； 
 ④干燥速率与干燥速率曲线； 
 ⑤干燥过程机理。 
 

八．练习题目 
各章节练习题目相见上课 ppt 课件内容 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 



 

 

授课日期 第 15、16、17、18 周 教案编号 04 

课程名称 化工原理  专业班级 应用化工技术 
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通过本章的学习，掌握塔设备的基本功能、分类、特点及评价指标。了解板式

塔和填料塔的基本设计思路。 

 

教学重点 

 

板式塔与填料塔的特点，塔设备的选用与设计原则。 

板式塔和填料塔的流体力学性能； 

板式塔和填料塔的比较。 

教学难点 

 

塔设备的工艺设计和相关计算 

 

教学方法 讲授（  √ ）；讨论（√  ）；指导（   ）；示教（   ）；其它（   ） 
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教学后记 

 

教学内容与工作实际情况尽量联系着讲。 

 

 

 

 



 

 

第 4 章 蒸馏和吸收塔设备 

一．教学目的 

通过本章的学习，掌握塔设备的基本功能、分类、特点及评价指标。了解板式塔和填料

塔的基本设计思路。 

 

二．教学内容 

概念；板式塔；填料塔 

 

三．教学重点、难点及其处理 

1 重点： 

       板式塔与填料塔的特点，塔设备的选用与设计原则。 

       板式塔和填料塔的流体力学性能； 

       板式塔和填料塔的比较。 

2 难点： 

       塔设备的工艺设计和相关计算 

四．教学方法、手段 

讲解、实物演示、照片、动画 

 

五．课时安排 

         共 6 课时，各章节具体课时分配结合 ppt 课件和课堂安排 

 

六．课程内容设计 

4.1 概述 

1.塔设备的基本功能和性能评价指标 

① 通量大——单位塔截面的生产能力，表征塔设备的处理能力和允许的空塔气速； 

② 分离效率高——单位压降塔的分离效果，对板式塔以板效率表示，对填料塔以等板

高度表示； 

③ 操作弹性大，表现为对物料的适应性及对负荷波动的适应性； 

④ 流动阻力低； 

⑤ 结构简单、金属耗量少、造价低、易于操作控 制等要求。 

2.塔设备研制开发思路 

1）总体上保证气液两相呈逆流流动 

2）每块板上或填料层内保证气液两相充分接触 

4）提供足够大的气液两相通道 

4. 塔设备的类型 

板式塔：逐级接触式，内装塔板，气液传质在板上液层空间内进行； 



 

 

填料塔：连续接触式，内装填料，气液传质在填料润湿表面进行。 

 

4.2 板式塔 

1 简介 

        板式塔是一种应用极为广泛的气液传质设备，它由一个通常呈圆柱形的壳体及其中

按一定间距水平设置的若干塔板所组成。如图 10-1 所示，板式塔正常工作时，液体在重力

作用下自上而下通过各层塔板后由塔底排出；气体在压差推动下，经均布在塔板上的开孔由

下而上穿过各层塔板后由塔顶排出，在每块塔板上皆贮有一定的液体，气体穿过板上液层时，

两相接触进行传质。 

为有效地实现气液两相之间的传质，板式塔应具有以下两方面的功能： 

①在每块塔板上气液两相必须保持密切而充分的接触，为传质过程提供足够大而且不断

更新的相际接触表面，减小传质阻力； 

②在塔内应尽量使气液两相呈逆流流动，以提供最大的传质推动力。 

由吸收章可知，当气液两相进、出塔设备的浓度一定时，两相逆流接触时的平均传质推动力最大。在板式塔内，

各块塔板正是按两相逆流的原则组合起来的。 

但是，在每块塔板上，由于气液两相的剧烈搅动，是不可能达到充分的逆流流动的。为

获得尽可能大的传质推动力，目前在塔板设计中只能采用错流流动的方式，即液体横向流过

塔板，而气体垂直穿过液层。 

由此可见，除保证气液两相在塔板上有充分的接触之外，板式塔的设计意图是，在塔内

造成一个对传质过程最有利的理想流动条件，即在总体上使两相呈逆流流动，而在每一块塔

板上两相呈均匀的错流接触。 

2 筛板上的气液接触状态 

 塔板上气液两相的接触状态是决定板上两相流流体力学及传质和传热规律的重要因

素。如图片 4-8 所示，当液体流量一定时，随着气速的增加，可以出现四种不同的接触状态。 

（1）鼓泡接触状态 

当气速较低时，气体以鼓泡形式通过液层。由于气泡的数量不多，形成的气液混合物

基本上以液体为主，气液两相接触的表面积不大，传质效率很低。 

（2）蜂窝状接触状态 

随着气速的增加，气泡的数量不断增加。当气泡的形成速度大于气泡的浮升速度时，

气泡在液层中累积。气泡之间相互碰撞，形成各种多面体的大气泡，板上为以气体为主的气

液混合物。由于气泡不易破裂，表面得不到更新，所以此种状态不利于传热和传质。 

（3）泡沫接触状态 

当气速继续增加，气泡数量急剧增加，气泡不断发生碰撞和破裂，此时板上液体大部

分以液膜的形式存在于气泡之间，形成一些直径较小，扰动十分剧烈的动态泡沫，在板上只

能看到较薄的一层液体。由于泡沫接触状态的表面积大，并不断更新，为两相传热与传质提

供了良好的条件，是一种较好的接触状态。 

（4）喷射接触状态 

当气速继续增加，由于气体动能很大，把板上的液体向上喷成大小不等的液滴，直径

较大的液滴受重力作用又落回到板上，直径较小的液滴被气体带走，形成液沫夹带。此时塔

板上的气体为连续相，液体为分散相，两相传质的面积是液滴的外表面。由于液滴回到塔板



 

 

上又被分散，这种液滴的反复形成和聚集，使传质面积大大增加，而且表面不断更新，有利

于传质与传热进行，也是一种较好的接触状态。 

如上所述，泡沫接触状态和喷射状态均是优良的塔板接触状态。因喷射接触状态的气速

高于泡沫接触状态，故喷射接触状态有较大的生产能力，但喷射状态液沫夹带较多，若控制

不好，会破坏传质过程，所以多数塔均控制在泡沫接触状态下工作。 

3 气体通过筛板的阻力损失 

气体通过塔板的压降（塔板的总压降）包括：塔板的干板阻力（即板上各部件所造成

的局部阻力），板上充气液层的静压力及液体的表面张力。 

塔板压降是影响板式塔操作特性的重要因素。塔板压降增大，一方面塔板上气液两相的

接触时间随之延长，板效率升高，完成同样的分离任务所需实际塔板数减少，设备费降低；

另一方面，塔釜温度随之升高，能耗增加，操作费增大，若分离热敏性物系时易造成物料的

分解或结焦。因此，进行塔板设计时，应综合考虑，在保证较高效率的前提下，力求减小塔

板压降，以降低能耗和改善塔的操作。 

4  板式塔的不正常操作现象 

筛板塔内气体两相的非理想流动包括漏液、液泛和液沫夹带等，是使塔板效率降低甚

至使操作无法进行的重要因素，因此，应尽量避免这些异常操作现象的出现。 

（1）漏液 

在正常操作的塔板上，液体横向流过塔板，然后经降液管流下。当气体通过塔板的速

度较小时，气体通过升气孔道的动压不足以阻止板上液体经孔道流下时，便会出现漏液现象。

漏液的发生导致气液两相在塔板上的接触时间减少，塔板效率下降，严重时会使塔板不能积

液而无法正常操作。通常，为保证塔的正常操作，漏液量应不大于液体流量的 10%。漏液

量达到 10%的气体速度称为漏液速度，它是板式塔操作气速的下限。 

造成漏液的主要原因是气速太小和板面上液面落差所引起的气流分布不均匀。在塔板

液体入口处，液层较厚，往往出现漏液，为此常在塔板液体入口处留出一条不开孔的区域，

称为安定区。 

       （2）液沫夹带 

上升气流穿过塔板上液层时，必然将部分液体分散成微小液滴，气体夹带着这些液滴

在板间的空间上升，如液滴来不及沉降分离，则将随气体进入上层塔板，这种现象称为液沫

夹带。 

液滴的生成虽然可增大气液两相的接触面积，有利于传质和传热，但过量的液沫夹带

常造成液相在塔板间的返混，进而导致板效率严重下降。为维持正常操作，需将液沫夹带限

制在一定范围，一般允许的液沫夹带量为 ve <0.1kg（液）/ kg（气）。 

影响液沫夹带量的因素很多，最主要的是空塔气速和塔板间距。空塔气速减小及塔板

间距增大，可使液沫夹带量减小。 

        （3）液泛 

塔板正常操作时，在板上维持一定厚度的液层，以和气体进行接触传质。如果由于某

种原因，导致液体充满塔板之间的空间，使塔的正常操作受到破坏，这种现象称为液泛。 

当塔板上液体流量很大，上升气体的速度很高时，液体被气体夹带到上一层塔板上的

量剧增，使塔板间充满气液混合物，最终使整个塔内都充满液体，这种由于液沫夹带量过大

引起的液泛称为夹带液泛。 



 

 

当降液管内液体不能顺利向下流动时，管内液体必然积累，致使管内液位增高而越过

溢流堰顶部，两板间液体相连，塔板产生积液，并依次上升，最终导致塔内充满液体，这种

由于降液管内充满液体而引起的液泛称为降液管液泛。 

液泛的形成与气液两相的流量相关。对一定的液体流量，气速过大会形成液泛；反之，

对一定的气体流量，液量过大也可能发生液泛。液泛时的气速称为泛点气速，正常操作气速

应控制在泛点气速之下。 

影响液泛的因素除气液流量外，还与塔板的结构，特别是塔板间距等参数有关，设计中

采用较大的板间距，可提高泛点气速。 

5 板效率的各种表示方法及其应用 

（1）点效率 
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式中   y ——离开塔板上某点的气相组成； 

1ny ——进入第 n 块板的气相组成； 

*y ——与被考察点液相组成 x 成平衡的气相组成。 

为计算实际板数，必须知道离开同一块实际塔板的两相平均组成的关系。点效率不能满

足此要求。 

（2）默弗里板效率 
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不仅考虑了塔板上两相之间的接触状况，同时也计入了塔板上气液两相的非

理想流动，但未考虑塔板间的非理想流动，即液沫夹带和漏夜。 mVE 、 mLE 均小

于 1。 

（3）理论板数 
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aE 考虑了液沫夹带的影响即 Ve 。一般据修正平衡线的概念，实验经常考（设各板 mVE

均相等为 0.6，全回流求实际塔板数）。 

    （4）全塔效率（设计时最常用） 
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式中  TN ——理论板数； 



 

 

   N ——实际板数。 

6 提高板效率的措施 

 结构参数 

影响塔板效率的结构参数很多，塔径、板间距、堰高、堰长以及降液管尺寸等对板效率

皆有影响，必须按某些经验规则恰当地选择。此外，有以下两点得特别指出。 

（1）合理选择塔板的开孔率和孔径造成适应于物系性质的气液接触状态 

塔板上存在着两种气液接触状态——泡沫状态和喷射状态。不同的孔速下将出现不同的

气液接触状态，不同的物系适宜于不同的接触状态。 

已知，轻组分表面张力小于重组分的物系宜采用泡沫接触状态，轻组分表面张力大于重

组分的物系宜采用喷射接触状态。这一点可解释如下： 

在泡沫接触状态，气泡密集，板上液体呈液膜状态而介于气泡之间。在传质过程中，液

膜是否稳定左右着实际相界面的大小。如果液膜不稳定，则易被撕裂而发生气泡的合并，相

界面将减少。设有液膜如图所示，其表面张力为 。若液膜的某一局部发生质量传递，该

处膜厚减薄，轻组分浓度减小，重组分浓度增加，表面张力发生变化。 

显然，对于重组分表面张力较小的物系，局部传质处的表面张力
' 将小于 ，液体被

拉向四周，导致液膜破裂气泡合并。反之，对于重组分表面张力较大的物系，局部蒸发处的

表面张力 
' 将大于 ，可吸引周围的液体，使液膜得以恢复，液膜比较稳定。 

因此，重组分表面张力较大的物系，宜采用泡沫接触状态。若以 x 表示重组分的摩尔分

数，这种物系的 0
d

d


x


，故可称为正系统。 

在喷射状态中，液相被分散成液滴而形成界面。与泡沫接触状态中的液膜相反，此时，

液滴的稳定性越差，液滴越容易分裂，相界面越大。如图所示，由于局部质量传递，液滴表

面的某个局部将出现缺口，此处重组分摩尔分数增加，表面张力发生变化。 

对于正系统，缺口处的表面张力
' 大于 ，缺口得以弥合，液滴稳定不易分裂。对于

重组分表面张力较小的物系，缺口处的表面张力
' 小于 ，缺口将自动扩展加深，导致液

滴分裂。因此，重组分表面张力较小的物系，宜采用喷射接触状态。同样，若以 x 表示重组

分的摩尔分数，这种物系的 0
d

d


x


，故可称为负系统。 

总之，正系统的液滴或液膜的稳定性皆好，宜采用泡沫接触状态而不宜采用喷射接触状

态；负系统的液滴或液膜稳定性差，宜采用喷射接触状态而不宜采用泡沫接触状态。 

（2）设置倾斜的进气装置，使全部或部分气流斜向流入液层 

在塔板上适当地设置倾斜进气装置，使全部或部分气体沿倾斜于液体流动的方向进入液

层，具有以下优点。 

① 斜向进气时，气体将给液体以部分动量。这样，液体将在该部分动量推动下沿塔板

流动，而不必依靠液面落差。适当地分配斜向进入的气量。即可维持一定的液层厚度，还可

以消除液面落差，促使气流的均布。 

② 适当地安排斜向进气装置，即在塔板边缘处适当增加斜向进气装置的数量，可使液

体沿圆形塔板表面流动均匀。 

③ 斜向进气时造成的液滴具有倾斜的初速度，其垂直分量较小，因而液膜夹带量有所



 

 

下降。 

总之，适量采用斜向进气装置，可减少气液两相在塔板上的非理想流动，提高塔板效率。

实现斜向进气的塔结构有多种形式。例如，舌形塔板、斜孔塔板、网孔塔板等使全部气体倾

向进入液层；而林德筛板则使部分气体斜向进入液层。 

 

 操作参数和塔板的负荷性能图 

（1）负荷性能图 

① 1 为过量液沫夹带线，通常以 1.0V e Kg 液/Kg 干空气为依据确定，气液负荷位于

该线上方，表 

示液沫夹带过量，已不宜采用； 

② 线 2 为漏液线，可根据漏液点气速 owu 确定，若气液负荷位于线 2 下方，表明漏液

已使塔板效率大幅度下降； 

③ 线 3 为溢流液泛线，可根据溢流液泛的产生条件确定，若气液负荷位于 3 上方，塔

内将出现溢流液泛； 

④线 4 为液流量下限线，对平直堰，其位置可根据 owk 6mm 确定，对齿形堰有其他办

法确定，液量小于该下限，板上液体流动严重不均匀而导致板效率急剧下降； 

⑤线 5 为液流量上限线，可根据
max

fT

L

AH
不小于 3～5 确定，若液量超过此上限，液体在

降液管内停留时间过短，液流中的气泡夹带现象大量发生，以致出现溢流液泛。 

上述各线所包围的区域为塔板正常操作范围。在此范围内，气液两相流量的变化对板效

率影响不大。塔板的设计点和操作点都必须位于上述范围内，方能获得合理的板效率。 

（2）操作弹性 

上、下限操作极限的气体流量之比称为塔板的操作弹性，操作弹性越大的塔越好。 

（3）注意 

① 板型不同，负荷性能图中所包括的极限线也有所不同。 

② 同一板型但设计不同，线的相对位置也会不同。例如板间距 TH 减小，则气速较小

时也会产生液泛及液沫夹带，线 1和线 3 将下移，而线 5将左移，塔的正常操作范围减小；

若降液管面积 fA 减小，线 1 和线 3 将上移，线 5 左移可能与线 1 相交，而将液泛线 3 划到

正常操作范围之外，这表明该塔在发生液泛之前，液体流量已经受到降液管的最大液相负荷

所限制。 

7 塔板型式 

塔板可分为有降液管式塔板（也称溢流式塔板或错流式塔板）及无降液管式塔板（也

称穿流式塔板或逆流式塔板）两类，在工业生产中，以有降液管式塔板应用最为广泛，在此

只讨论有降液管式塔板。 

1. 泡罩塔板 

泡罩塔板是工业上应用最早的塔板，其结构如图所示，它主要由升气管及泡罩构成。

泡罩安装在升气管的顶部，分圆形和条形两种，以前者使用较广。泡罩有 f80、f100、f150mm



 

 

三种尺寸，可根据塔径的大小选择。泡罩的下部周边开有很多齿缝，齿缝一般为三角形、矩

形或梯形。泡罩在塔板上为正三角形排列。 

操作时，液体横向流过塔板，靠溢流堰保持板上有一定厚度的液层，齿缝浸没于液层

之中而形成液封。升气管的顶部应高于泡罩齿缝的上沿，以防止液体从中漏下。上升气体通

过齿缝进入液层时，被分散成许多细小的气泡或流股，在板上形成鼓泡层，为气液两相的传

热和传质提供大量的界面。 

泡罩塔板的优点是操作弹性较大，塔板不易堵塞；缺点是结构复杂、造价高，板上液

层厚，塔板压降大，生产能力及板效率较低。泡罩塔板已逐渐被筛板、浮阀塔板所取代，在

新建塔设备中已很少采用。 

2. 筛孔塔板 

筛孔塔板简称筛板，其结构如图所示。塔板上开有许多均匀的小孔，孔径一般为 3～

8mm。筛孔在塔板上为正三角形排列。塔板上设置溢流堰，使板上能保持一定厚度的液层。 

操作时，气体经筛孔分散成小股气流，鼓泡通过液层，气液间密切接触而进行传热和

传质。在正常的操作条件下，通过筛孔上升的气流，应能阻止液体经筛孔向下泄漏。 

筛板的优点是结构简单、造价低，板上液面落差小，气体压降低，生产能力大，传质

效率高。其缺点是筛孔易堵塞，不宜处理易结焦、粘度大的物料。 

应予指出，筛板塔的设计和操作精度要求较高，过去工业上应用较为谨慎。近年来，

由于设计和控制水平的不断提高，可使筛板塔的操作非常精确，故应用日趋广泛。 

3. 浮阀塔板 

浮阀塔板具有泡罩塔板和筛孔塔板的优点，应用广泛。浮阀的类型很多，国内常用的

有如图片 3-4 所示的 F1 型、V-4 型及 T 型等。 

浮阀塔板的结构特点是在塔板上开有若干个阀孔，每个阀孔装有一个可上下浮动的阀

片，阀片本身连有几个阀腿，插入阀孔后将阀腿底脚拨转 90°，以限制阀片升起的最大高度，

并防止阀片被气体吹走。阀片周边冲出几个略向下弯的定距片，当气速很低时，由于定距片

的作用，阀片与塔板呈点接触而坐落在阀孔上，在一定程度上可防止阀片与板面的粘结。 

操作时，由阀孔上升的气流经阀片与塔板间隙沿水平方向进入液层，增加了气液接触

时间，浮阀开度随气体负荷而变，在低气量时，开度较小，气体仍能以足够的气速通过缝隙，

避免过多的漏液；在高气量时，阀片自动浮起，开度增大，使气速不致过大。 

浮阀塔板的优点是结构简单、造价低，生产能力大，操作弹性大，塔板效率较高。其

缺点是处理易结焦、高粘度的物料时，阀片易与塔板粘结；在操作过程中有时会发生阀片脱

落或卡死等现象，使塔板效率和操作弹性下降。 

4. 喷射型塔板 

上述几种塔板，气体是以鼓泡或泡沫状态和液体接触，当气体垂直向上穿过液层时，

使分散形成的液滴或泡沫具有一定向上的初速度。若气速过高，会造成较为严重的液沫夹带，

使塔板效率下降，因而生产能力受到一定的限制。为克服这一缺点，近年来开发出喷射型塔

板，大致有以下几种类型。 

（1）舌型塔板 

舌型塔板的结构如图所示，在塔板上冲出许多舌孔，方向朝塔板液体流出口一侧张开。

舌片与板面成一定的角度，有 18°、20°、25°三种（一般为 20°），舌片尺寸有 50×50mm 和

25×25mm 两种。舌孔按正三角形排列，塔板的液体流出口一侧不设溢流堰，只保留降液管，

降液管截面积要比一般塔板设计得大些。 

操作时，上升的气流沿舌片喷出，其喷出速度可达 20～30m/s。当液体流过每排舌孔时，

即被喷出的气流强烈扰动而形成液沫，被斜向喷射到液层上方，喷射的液流冲至降液管上方

的塔壁后流入降液管中，流到下一层塔板。 



 

 

舌型塔板的优点是：生产能力大，塔板压降低，传质效率较高；缺点是：操作弹性较

小，气体喷射作用易使降液管中的液体夹带气泡流到下层塔板，从而降低塔板效率。 

（2）浮舌塔板 

如图所示，与舌型塔板相比，浮舌塔板的结构特点是其舌片可上下浮动。因此，浮舌

塔板兼有浮阀塔板和固定舌型塔板的特点，具有处理能力大、压降低、操作弹性大等优点，

特别适宜于热敏性物系的减压分离过程。 

（3）斜孔塔板 

斜孔塔板的结构如图所示。在板上开有斜孔，孔口向上与板面成一定角度。斜孔的开

口方向与液流方向垂直，同一排孔的孔口方向一致，相邻两排开孔方向相反，使相邻两排孔

的气体向相反的方向喷出。这样，气流不会对喷，既可得到水平方向较大的气速，又阻止了

液沫夹带，使板面上液层低而均匀，气体和液体不断分散和聚集，其表面不断更新，气液接

触良好，传质效率提高。 

斜孔塔板克服了筛孔塔板、浮阀塔板和舌型塔板的某些缺点。斜孔塔板的生产能力比浮阀塔

板大 30%左右，效率与之相当，且结构简单，加工制造方便，是一种性能优良的塔板。 

8 筛板塔的设计 

        本节内容由化工原理课程设计时专门介绍，这里不作详细讲解。 

 

3.3 填料塔 

1 填料塔的结构及其结构特性 

 填料塔的结构 

 

如图所示为填料塔的结构示意图 1-塔壳；2-液体分布器；3-填料压板；4-填料；5-液体

再分布器；6-填料支承板。填料塔是以塔内的填料作为气液两相间接触构件的传质设备。填

料塔的塔身是一直立式圆筒，底部装有填料支承板，填料以乱堆或整砌的方式放置在支承板



 

 

上。填料的上方安装填料压板，以防被上升气流吹动。液体从塔顶经液体分布器喷淋到填料

上，并沿填料表面流下。气体从塔底送入，经气体分布装置（小直径塔一般不设气体分布装

置）分布后，与液体呈逆流连续通过填料层的空隙，在填料表面上，气液两相密切接触进行

传质。填料塔属于连续接触式气液传质设备，两相组成沿塔高连续变化，在正常操作状态下，

气相为连续相，液相为分散相。 

当液体沿填料层向下流动时，有逐渐向塔壁集中的趋势，使得塔壁附近的液流量逐渐

增大，这种现象称为壁流。壁流效应造成气液两相在填料层中分布不均，从而使传质效率下

降。因此，当填料层较高时，需要进行分段，中间设置再分布装置。液体再分布装置包括液

体收集器和液体再分布器两部分，上层填料流下的液体经液体收集器收集后，送到液体再分

布器，经重新分布后喷淋到下层填料上。 

填料塔具有生产能力大，分离效率高，压降小，持液量小，操作弹性大等优点。 

填料塔也有一些不足之处，如填料造价高；当液体负荷较小时不能有效地润湿填料表

面，使传质效率降低；不能直接用于有悬浮物或容易聚合的物料；对侧线进料和出料等复杂

精馏不太适合等。 

 填料特性的评价 

（1）比表面积 a  
塔内单位体积填料层具有的填料表面积，m2/m3。填料比表面积的大小是气液传质比表

面积大小的基础条件。须说明两点：第一，操作中有部分填料表面不被润湿，以致比表面积

中只有某个分率的面积才是润湿面积。据资料介绍，填料真正润湿的表面积只占全部填料表

面积的（20～50）%。第二，有的部位填料表面虽然润湿，但液流不畅，液体有某种程度的

停滞现象。这种停滞的液体与气体接触时间长，气液趋于平衡态，在塔内几乎不构成有效传

质区。为此，须把比表面积与有效的传质比表面积加以区分。但比表面积 a 仍不失为重要的

参量。 
（2）空隙率  
塔内单位体积填料层具有的空隙体积，m2/m3。 为一分数。 值大则气体通过填料层

的阻力小，故 值以高为宜。 
对于乱堆填料，当塔径 D 与填料尺寸 d 之比大于 8 时，因每个填料在塔内的方位是随

机的，填料层的均匀性较好，这时填料层可视为各向同性，填料层的空隙率 就是填料层内

任一横截面的空隙截面分率。 
当气体以一定流量过填料层时，按塔横截面积计的气速u 称为“空塔气速”（简称空

速），而气体在填料层孔隙内流动的真正气速为 1u 。二者关系为： /1 uu  。 

（3）塔内单位体积具有的填料个数 n  
根据计算出的塔径与填料层高度，再根据所选填料的 n 值，即可确定塔内需要的填料

数量。一般要求塔径与填料尺寸之比 8/ dD （此比值在 8～15 之间为宜），以便气、液

分布均匀。若 8/ dD ，在近塔壁处填料层空隙率比填料层中心部位的空隙率明显偏高，

会影响气液的均匀分布。若 dD / 值过大，即填料尺寸偏小，气流阻力增大。 

2 气液两相在填料层内的流动  

填料塔的流体力学性能主要包括填料层的持液量、填料层的压降、液泛、填料表面的

润湿及返混等。 

 填料层的持液量 

填料层的持液量是指在一定操作条件下，在单位体积填料层内所积存的液体体积，以

(m3 液体)/(m3 填料)表示。持液量可分为静持液量 Hs、动持液量 Ho 和总持液量 Ht。静持液量

是指当填料被充分润湿后，停止气液两相进料，并经排液至无滴液流出时存留于填料层中的

液体量，其取决于填料和流体的特性，与气液负荷无关。动持液量是指填料塔停止气液两相

进料时流出的液体量，它与填料、液体特性及气液负荷有关。总持液量是指在一定操作条件

下存留于填料层中的液体总量。显然，总持液量为静持液量和动持液量之和，即 



 

 

st HHH  0  

填料层的持液量可由实验测出，也可由经验公式计算。一般来说，适当的持液量对填

料塔操作的稳定性和传质是有益的，但持液量过大，将减少填料层的空隙和气相流通截面，

使压降增大，处理能力下降。 

 填料层的压降 

在逆流操作的填料塔中，从塔顶喷淋下来的液体，依靠重力在填料表面成膜状向下流

动，上升气体与下降液膜的摩擦阻力形成了填料层的压降。填料层压降与液体喷淋量及气速

有关，在一定的气速下，液体喷淋量越大，压降越大；在一定的液体喷淋量下，气速越大，

压降也越大。将不同液体喷淋量下的单位填料层的压降 DP/Z 与空塔气速 u 的关系标绘在对

数坐标纸上，可得到曲线簇。 

 
在上图中，直线 0 表示无液体喷淋（L=0）时，干填料的△P/Z～u 关系，称为干填料

压降线。曲线 1、2、3 表示不同液体喷淋量下，填料层的△P/Z～u 关系，称为填料操作压

降线。 

从图中可看出，在一定的喷淋量下，压降随空塔气速的变化曲线大致可分为三段：当

气速低于 A 点时，气体流动对液膜的曳力很小，液体流动不受气流的影响，填料表面上覆

盖的液膜厚度基本不变，因而填料层的持液量不变，该区域称为恒持液量区。此时△P/Z～u

为一直线，位于干填料压降线的左侧，且基本上与干填料压降线平行。当气速超过 A 点时，

气体对液膜的曳力较大，对液膜流动产生阻滞作用，使液膜增厚，填料层的持液量随气速的

增加而增大，此现象称为拦液。开始发生拦液现象时的空塔气速称为载点气速，曲线上的转

折点 A，称为载点。若气速继续增大，到达图中 B 点时，由于液体不能顺利向下流动，使

填料层的持液量不断增大，填料层内几乎充满液体。气速增加很小便会引起压降的剧增，此

现象称为液泛，开始发生液泛现象时的气速称为泛点气速，以 uF表示，曲线上的点 B，称

为泛点。从载点到泛点的区域称为载液区，泛点以上的区域称为液泛区。 

应予指出，在同样的气液负荷下，不同填料的△P/Z～u 关系曲线有所差异，但其基本

形状相近。对于某些填料，载点与泛点并不明显，故上述三个区域间无截然的界限。 

 液泛 

在泛点气速下，持液量的增多使液相由分散相变为连续相，而气相则由连续相变为分

散相，此时气体呈气泡形式通过液层，气流出现脉动，液体被大量带出塔顶，塔的操作极不

稳定，甚至会被破坏，此种情况称为淹塔或液泛。影响液泛的因素很多，如填料的特性、流

体的物性及操作的液气比等。 

填料特性的影响集中体现在填料因子上。填料因子 F 值越小，越不易发生液泛现象。 

流体物性的影响体现在气体密度 rV、液体的密度 rL和粘度 mL上。气体密度越小，液

体的密度越大、粘度越小，则泛点气速越大。 

操作的液气比愈大，则在一定气速下液体喷淋量愈大，填料层的持液量增加而空隙率

减小，故泛点气速愈小。 



 

 

 液体喷淋密度和填料表面的润湿 

填料塔中气液两相间的传质主要是在填料表面流动的液膜上进行的。要形成液膜，填

料表面必须被液体充分润湿，而填料表面的润湿状况取决于塔内的液体喷淋密度及填料材质

的表面润湿性能。 

液体喷淋密度是指单位塔截面积上，单位时间内喷淋的液体体积，以 U 表示，单位为

m3/（m2·h）。为保证填料层的充分润湿，必须保证液体喷淋密度大于某一极限值，该极限

值称为最小喷淋密度，以 Umin 表示。最小喷淋密度通常采用下式计算，即 

aLU w minmin )(  

式中   Umin ——最小喷淋密度，m3/（m2·h）； 

(LW)min ——最小润湿速率，m3/（m·h）； 

a ——填料的比表面积，m2/m3。 

最小润湿速率是指在塔的截面上，单位长度的填料周边的最小液体体积流量。其值可

由经验公式计算，也可采用经验值。对于直径不超过 75mm 的散装填料，可取最小润湿速率

(LW)min 为 0.08 m3/（m·h）；对于直径大于 75mm 的散装填料，取(LW)min =0.12 m3/（m·h）。 

填料表面润湿性能与填料的材质有关，就常用的陶瓷、金属、塑料三种材质而言，以

陶瓷填料的润湿性能最好，塑料填料的润湿性能最差。 

实际操作时采用的液体喷淋密度应大于最小喷淋密度。若喷淋密度过小，可采用增大

回流比或采用液体再循环的方法加大液体流量，以保证填料表面的充分润湿；也可采用减小

塔径予以补偿；对于金属、塑料材质的填料，可采用表面处理方法，改善其表面的润湿性能。 

 返混 

在填料塔内，气液两相的逆流并不呈理想的活塞流状态，而是存在着不同程度的返混。

造成返混现象的原因很多，如：填料层内的气液分布不均；气体和液体在填料层内的沟流；

液体喷淋密度过大时所造成的气体局部向下运动；塔内气液的湍流脉动使气液微团停留时间

不一致等。填料塔内流体的返混使得传质平均推动力变小，传质效率降低。因此，按理想的

活塞流设计的填料层高度，因返混的影响需适当加高，以保证预期的分离效果。 

3 填料塔的传质 

 .相际接触面积 

干填料比表面积为 a ，实际操作中润湿的填料比表面积为 wa ，由于只有在润湿的填料

表面才可能发生气、液传质，故 a 值具有实际意义。下面介绍计算
a

aw 的恩田（Onda）公式，

该公式为： 
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式中               ——液体表面张力，N/m； 

c ——填料上液体铺展开的最大表面张力，N/m。要求σ<σC。σC的值见表。 

LG ——液体空塔质量通率，kg/(s·m2)； 

L ， L ——液体的粘度，N·s/m2 和密度，kg/m3。 

  不同填料材质的 σC值 

材质 σC/（mN/m） 材          质 σC/（mN/m）

碳 56 聚乙烯 33 

陶瓷 61 钢 75 



 

 

玻璃 73 涂石蜡的表面 20 

聚氯乙烯 40       

 
 .传质系数 

恩田（Onda）等关联了大量液相和气相传质数据，分别提出液、气两相传质系数的经

验关联式如下： 

    （1）液相传质系数 
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式中    Lk ——液相传质系数，kmol/（m2 s kmol/m3）； 

LD ——溶液在液相中的扩散系数，m2/s； 

Pd ——填料的名义尺寸，m。 

（2）气相传质系数 
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式中  C ——系数，大于 15mm 的环形和鞍形填料为 5.23，小于 15mm 的填料为 2.0； 

Gk ——气相传质系数，kmol/（m2 s kPa）； 

R ——气体常数，8.314KJ/（kmol K）； 

         T ——气体温度，K； 

GD ——溶质在气体中的扩散系数，m2/s； 

G ——气体粘度， sPa  ； 

G ——气体密度，kg/m3； 

VG ——气相的质量流速，kg/（m2 s）； 

填料塔的传质速率也可以直接用体积传质总系数、传质单元高度和等板高度表示。关于

这些表示方法的经验关联式很多，此处不再举例。 

4 填料塔的附属结构 

支承板  支承板的主要用途是支承板内的填料，同时又能保证气液两相顺利通过。支

承板若设计不当，填料塔的液泛可能首先在支承板上发生。对于普通填料，支承板的自由截

面积应不低于全塔面积的 50%，并且要大于填料层的自由截面积，常用的支承板有栅板和

各种具有升气管结构的支承板。 

液体分布器  液体分布器对填料塔的性能影响极大。分布器设计不当，液体预分布不

均，填料层内的有效润湿面积减少而偏流现象和沟流现象增加，即使填料性能再好也很难得

到满意的分离效果。 



 

 

填料塔内产生向壁偏流是因为液体触及塔壁之后，其流动不再具有随机性而沿壁流下。

既然如此，直径越大的填料塔，塔壁所占的比例越小，向壁偏流现象应该越小才是。然而，

长期以来填料塔确实由于偏流现象而无法放大。现已基本搞清，除填料本身性能方面的原因

外，液体初始分布不均，特别是单位塔截面上的喷淋点数太少，是产生上述状况的重要因素。 

近一、二十年来，许多直径几米至十几米的大型填料塔的操作实践表明，填料塔只要

设计正确，保证液体预分布均匀，特别是保证单位塔截面的喷淋点数与小塔相同填料塔的放

大效应并不显著，大型塔和小型塔将具有一致的传质效率。 

常用的液体分布器结构：多孔管式分布器能适应较大的遗体流量波动，对安装水平度

要求不高，对气体的阻力也很小。但是，由于管壁上的小孔容易堵塞，被分散的液体必须是

洁净的。 

槽式分布器多用于直径较大的填料塔。这种分布器不易堵塞，对气体的阻力小，但对

安装水平要求较高，特别是当液体负荷较小时。 

孔板型分布器对液体的分布情况与槽式分布器差不多，但对气体阻力较大，只适用于

气体负荷不太大的场合。 

除以上介绍的几种分布器外，各种喷洒式分布器也是比较常用的（如莲蓬头），特别是

在小型填料塔内。这种分布器的缺点是，当气量较大时会产生较多的液沫夹带。 

液体再分布器  为改善向壁偏流效应造成的液体分布不均，可在填料层内部每隔一定

高度设置一液体分布器。每段填料层的高度因填料种类而异，偏流效应越严重的填料，每段

高度越小。通常，对于偏流现象严重的拉西环，每段高度约为塔径的 5~10 倍。 

常用的液体再分布器为截锥形。如考虑分段卸出填料，再分布器之上可另设之承板。 

除沫器  除沫器是用来除去填料层顶部逸出的气体中的液滴，安装在液体分布器上方。

当塔内气速不大，工艺过程由无严格要求时，一般可不设除沫器。 

除沫器种类很多，常见的有折板除沫器，丝网除沫器，旋流板除沫器。折板除沫器阻

力较小（50~100Pa），只能除去 50 m 的微小液滴，压降不大于 250Pa,但造价较高。旋流板

除沫器压降为 300Pa 以下，其造价比丝网除沫器便宜，除沫效果比折板好。 

5  填料塔与板式塔的比较 

对于许多逆流气液接触过程，填料塔和板式塔都是可以适用的，设计者必须根据具体情

况进行选用。填料塔和板式塔有许多不同点，了解这些不同点对于合理选用塔设备是有帮助

的。 

① 填料塔操作范围较小，特别是对于液体负荷变化更为敏感。当液体负荷较小时，填

料表面不 能很好地润湿，传质就效果急剧下降；当液体负荷过大时，则容易产生液泛。设

计良好的板式塔，则具有大得多的操作范围。 

② 填料塔不宜于处理易聚合或含有固体悬浮物的物料，而某些类型的板式塔（如大孔

径筛板、泡罩塔等）则可以有效地处理这种物质。另外，板式塔的清洗亦比填料塔方便。 

③ 当气液接触过程中需要冷却以移除反应热或溶解热时，填料塔因涉及液体均不问题

而使结构复杂化。板式塔可方便地在塔板上安装冷却盘管。同理，当有侧线出料时，填料塔

也不如板式塔方便。 

④ 以前乱堆填料塔直径很少大于 0.5m，后来又认为不宜超过 1.5m，根据近 10 年来填

料塔的发展状况，这一限制似乎不再成立。板式塔直径一般不小于 0.6m。 

⑤ 关于板式塔的设计资料更容易得到而且更为可靠，因此板式塔的设计比较准确，安

全系数可取得更小。 

⑥ 当塔径不很大时，填料塔因结构简单而造价便宜 

⑦ 对于易起泡物系，填料塔更适合，因填料对泡沫有限制和破碎的作用。 



 

 

⑧ 对于腐蚀性物系，填料塔更适合，因可采用瓷质填料。 

⑨ 对热敏性物系宜采用填料塔，因为填料塔内的滞液量比板式塔少，物料在塔内的停

留时间短。 

⑩ 塔的压降比板式塔小，因而对真空操作更为适宜。 

 

七．本章小结 
1.板式塔 
①板式塔的结构与塔板的主要类型； 
②板式塔的流体力学性能； 
③板式塔的操作特性。 

2.填料塔 
①填料塔的结构与填料的主要类型； 
②填料的几何特性； 
③填料塔的流体力学性能。 

 
八．练习题目 

各章节练习题目相见上课 ppt 课件内容 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 


