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水平管降膜蒸发器的全三维数值模拟
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摘 要:针对水平管降膜蒸发器运行和优化设计中存在的流
动与传热问题，建立了水平管降膜蒸发器实体的三维分布参
数模型，采用数值模拟方法对蒸发器内海水流场、温度场等
特性进行了深入研究，获得了相应热力参数分布的详细信
息，直观地刻画了蒸发器内部的工作过程以及复杂流动与换
热现象。通过数值解与实际值的比较，对模型进行了验证，
结果表明:第 1、2 管程蒸汽进口区总传热系数最大，海水表
现出喷淋密度“上高下低”、盐度“上小下大”等细观规律;供
入海水流量在 280 ～ 370 t /h 范围内变化对二次蒸汽与加热
蒸汽的温差影响较大，而对二次蒸汽产量没有明显的影响，
说明海水流量偏离设计值会造成整个海水淡化系统无法正
常运行。
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引 言

近年来，随着人类对淡水需求量的不断增加，以
及环境破坏、水污染等造成淡水资源日益匮乏，海水
淡化逐渐成为开发淡水资源的重要途径之一。目
前，已商业化的海水淡化方法有多种［1］，其中低温
多效蒸馏海水淡化技术不仅能与核能、太阳能等新
能源相耦合，还具有热能利用率高、产水率高、工艺
运行稳定安全等特点，尤其是水平管降膜蒸发与凝
结、多效回热等先进措施，使其成为较为理想的海水
淡化方式［2 － 3］。因此，这种新型海水淡化技术日益
得到重视，具有非常广阔的发展前景。

在低温多效蒸馏海水淡化系统中，水平管降膜
蒸发器性能不仅受几何结构的影响，而且与管内蒸
汽和管外海水的热工参数密切相关。对于每一局部
区域都经历变质量的流动、热力和传热过程，并且流
动与换热相互耦合，这样造成整个热力过程错综复
杂。目前，针对蒸发器结构优化、内部过程认识等方
面还缺乏有效手段，工程上大多采用集总参数法，即

采用一个总传热系数来表征整个蒸发器的换热性
能，但是这种方法误差较大，研究者很难准确掌握蒸
发器的宏观性能，更无法深入了解局部区域真实流
动和传热状况的细观规律。随着多物理场耦合技术
的发展，分布参数法因其能够描述实际物理过程，获
得更加真实准确的参数分布，受到越来越多的重视。
国内外一些学者已经将该方法应用于某些换热器的
热力性能分析和优化设计［4 － 7］，而将其用于水平管
降膜蒸发器的研究却鲜有报道。为此，研究构建了
水平管降膜蒸发器实体的三维分布参数模型，通过
数值计算获得了海水流场、温度场等详细信息，直观
地刻画了蒸发器内部的热力过程以及复杂流动与换
热现象，为局部区域流体流动和传热状况的改善以
及进一步的结构优化提供了直观、可靠的依据。

1 物理模型

图 1 是水平管降膜蒸发器示意图，其中管束分
两管程布置，1 管程布置在下部，2 管程在上部。换
热过程分为管内蒸汽冷凝和管外海水蒸发两部分:
一方面，加热蒸汽首先进入一管程并大部分冷凝，剩
余蒸汽经管箱折返后进入二管程直至完全冷凝; 另
一方面，海水通过喷头分布到管束上，自上而下降膜
流动并逐渐吸收热量，由过冷变为饱和状态后开始
产生二次蒸汽。分管程布管在热力学上是合理的，
可以减小冷热流体传热温差，减少熵增引起的热损
失，同时管内蒸汽压力高于管外二次蒸汽压力，即使
传热管因腐蚀穿透也能保证产品水水质。

2 数学模型

2． 1 基本假设
为了使模型推导方便，模型建立基于以下假设:

( 1) 忽略管排间液体的飞溅，即上排管底部落下的
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液量等于下排管顶部的初始液量; ( 2 ) 汽液界面处
于热力学平衡状态，不考虑蒸汽的剪切力作用; ( 3 )
不考虑传热管的污垢热阻。

图 1 水平管降膜蒸发器示意图
Fig． 1 Schematicdrawing of a horizontal-tube

film-falling evaporator

2． 2 计算单元划分

图 2 管束示意图
Fig． 2 Schematicdrawing of a tube bundle

对于蒸发器内部不同区域的管束而言，管内蒸
汽干度沿管子轴向逐渐减小，管外喷淋海水流量沿
管排方向变化，从而造成蒸发器的换热性能沿管子
轴向和管排方向均有变化。因此，由图 2 所示将蒸

发器内管束从 i、j、k 3 个方向划分为 Nx、Ny、Nz等份，
其中 i、j、k分别表示水平、垂直和轴向方向，这样整
个管束划分为 Nx × Ny × Nz个计算单元。这种方法
的优点在于数学模型的尺度基于物理模型的实际拓
扑结构，具有明确的物理意义，避免陷入 CFD 方法
过于繁琐的计算，极大地提高计算速度和加快程序
收敛。针对每一单元建立传热与流动控制方程，使
该单元出口参数成为下一单元的入口参数，采用迭
代法求解出所有单元进出口的温度、压力等热力参
数。每一计算单元的热负荷为:

Q = hoveralA( Ti － To ) ( 1)

hoveral = 1 /
1
hi

do

di
+
do

2λ
ln

do

di
+ 1
h[ ]
o

( 2)

式中: hoveral、hi、ho—总、管内、管外传热系数; A—传
热面积; "—导热系数; Ti和 To—管内外工质热力学
温度; di和 do—管内、外直径。

为了计算每一单元的热负荷和确定出口干度，
需考虑蒸汽沿管子轴向和海水沿管排方向各热工参
数的变化，将物性、传热、流动等条件实现局部化，从
而统一管内外侧相变与非相变情况下的计算，分别
获得管内、外传热系数分布。另外，管内蒸汽的压
力、温度变化与两相压降有关，因而还需计算管内汽
液两相压降。
2． 3 管内、外传热系数
2． 3． 1 管内传热系数

蒸汽进入管束时为饱和状态，随着热交换的进
行，经历汽液两相流和单相液体状态。当蒸汽处于
汽液两相时，Chato 在 Nusselt 冷凝换热理论基础上
进行解析［8］，得到了水平圆管周向平均传热系数，
Jaster和 Kosky又对其进行了修正［9］，由此得到管内
传热系数公式为:

hi = Ω
ρL ( ρL － ρG ) gλ

3
Lγ

μLdi ( Ti － Tw
[ ])

1 /4

( 3)

其中，Ω = 0． 728β 3 /4

β = 1
1 + ( 1 － x)[ ]/ x ( ρG /ρL )

2 /3 ( 4)

式中: ρL和 ρG—工质液相和汽相的密度; r—汽化潜
热; #L—液相动力粘度; g—重力加速度; Tw—管子内
壁面热力学温度; x—汽液两相流干度。

当管内蒸汽完全冷凝后，管内传热系数采用齐
德-泰勒公式进行计算［10］:

Nu = 1． 86
ReLPrL
l /d( )

i

1 /3 μL

μ( )
w

0． 14

( 5)

式中: l—管子长度; μw—定性温度为管子内壁面热
力学温度。
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2． 3． 2 管外传热系数
海水进入蒸发器为过冷状态，沿管排降膜并逐

渐吸热后达到饱和状态。对于管外液膜处于过冷状
态，采用 Sernas公式进行计算［11］:

Nu = 0． 01925 Re0． 24Pr0． 66 ( 6)
对于管外液膜处于饱和状态，采用 Parken 公式

进行计算［12］:
Nu = 0． 042 Re0． 15Pr

2． 4 两相压降
水平管内汽液两相流动压降由重位压降

△pstatic、加速压降△pmom和摩擦压降△pfrict组成，即:
△ptotal =△pstatic +△pmom +△pfrict ( 8)
由于是水平管，重位压降△pstatic = 0，加速压

降为:

△pmom = G2
total

( 1 － χ) 2

ρL ( 1 － ε)
+ χ2

ρG[ ]ε out
{ － ( 1 － χ) 2

ρL ( 1 － ε)[ +

χ2

ρG ]ε }
in

( 9)

式中: G total—液汽两相流总质量流速; ε—空泡份额;
下标 in、out表示计算单元的进口和出口。

摩擦压降采用 Friedel公式进行计算［13］:
△pfrict =△pL

2 ( 10)
式中:△pL—液相摩擦压降; 

2—两相摩擦倍率。

3 程序计算流程

根据上述计算模型，再加上对热力过程其它一
些现象的数学描述及求解，开发了水平管降膜蒸发
器三维稳态过程的数值计算程序，能够模拟不同几
何结构和流体物性参数条件下蒸发器内部流动与传
热过程，具体计算流程如图 3 所示。针对任一排管，
先按照轴向顺序分别计算各个单元，然后沿管排方
向转至下一排管进行计算，直到蒸发器的底排管。
对于每一单元而言，具体步骤为: 进口管内蒸汽和管
外海水各热力参数已知，所要求解的是出口参数。
先假定计算单元出口蒸汽干度，求出计算单元的热
负荷，通过海水和蒸汽各参数获得管外和管内传热
系数，进而得到总传热系数;然后利用总传热系数以
及管内外温差计算出新的热负荷，将其与已知值进
行比较，若误差满足要求，则本单元计算收敛，求出
本单元的压降、产汽量等参数，进入下一个单元，否
则改变计算单元出口蒸汽干度，重新迭代计算直至
误差满足要求。

图 3 程序流程图
Fig． 3 Program flow chart

4 计算结果及分析

4． 1 模型验证
为了验证模型及程序的正确性与可靠性，对某

低温多效海水淡化系统的水平管降膜蒸发器进行了
模拟，计算中一共划分单元 26 970 个，满足网格独
立性要求，并将计算结果与该蒸发器的实际运行工
况进行比较。由图 4 可见，在加热蒸汽和海水参数
相同的条件下 ，计算所得二次蒸汽参数与实际工况
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吻合良好，两者之间的相对误差在 － 4． 2% ～ 1． 6%
范围内，证明了本研究所用模型具有很高的准确度。

图 4 计算值与实际值的对比
Fig． 4 Comparisonof the calculated and

actually-measured values

4． 2 总传热系数分布

图 5 总传热系数分布
Fig． 5 Distribution of the total heat transfer coefficient

图 5 形象地刻画出蒸发器内部的传热情况，总
传热系数与管内、外传热系数密切相关，特别受蒸汽
质量流速、干度以及海水喷淋密度影响较大。在 1、
2 管程蒸汽进口处总传热系数最大，而后沿管长方
向逐渐减小，说明进口区换热较强，特别是 2 管程表
现得更加明显，因为该区域蒸汽干度大，管内扰动强
烈，使得管内传热系数较大;而后沿管长方向冷凝换
热逐渐减弱，总传热系数也发生较大变化，管内单相
流动时总传热系数很小，仅相当于管内蒸汽冷凝情
况下总传热系数的 7%左右。在 1 管程进口的下半
区总传热系数略有减小，原因在于上半区海水已经
达到饱和状态，开始蒸发汽化，喷淋密度沿管排方向
逐渐减小，管外液膜波动减缓，削弱了管外换热，进
而影响了总体传热。另外，整个蒸发器总传热系数

的平均值为 2800 W/ ( m2·K) ，已经达到了设计参
数要求。
4． 3 海水流速分布

图 6 海水流速分布
Fig． 6 Distribution ofthe seawater flow speed

图 6 为蒸发器内海水流场云图，直观地给出了
海水喷淋密度沿管排方向分布的完整数据。从总体
趋势上看，海水喷淋密度由顶部的 0． 063 kg / ( m·
s) 减小到底部的 0． 04 kg / ( m·s) ，呈现出“上高下
低”的分布规律，其原因在于过冷的海水需要二管
程蒸汽加热后才能达到饱和状态，而且由于 2 管程
蒸汽量较少，其换热量也较少，即使海水已经饱和，
产汽量也非常小，因此海水喷淋密度在 2 管程时大
体上保持不变，而到达 1 管程后海水开始蒸发，产生
二次蒸汽。在一管程中部海水喷淋密度由 0． 06 kg /
( m·s) 逐渐降低到 0． 046 kg / ( m·s) ，而且整体变
化较为平稳，说明此区域换热效果良好，产汽速率保
持稳定;而在一管程进口的下半区海水喷淋密度已
经很小，其最小值为 0． 04 kg / ( m·s) ，但仍处于合
理范围内，能够保证传热管束周向完全润湿，不会引
起液膜破裂，导致“干斑”现象发生。同时，可以采
用前密后疏的喷头布置方式来改善这一区域的海水
流动情况。
4． 4 海水盐度分布

图 7 清晰地描绘出蒸发器内海水盐度的变化情
况，与图 6 所表述的喷淋密度变化情况一一对应，表
现出“上小下大”的趋势。由于二管程海水的喷淋
密度基本保持不变，其盐度也维持在 36 g /kg。当海
水到达 1 管程后开始蒸发，产生二次蒸汽，喷淋密度
逐渐减小，造成盐度随之升高。在 1 管程中部海水
盐度整体变化较为平稳，而在 1 管程进口的下半区
海水盐度明显升高，最大值达到 56 g /kg，再次说明
此区域换热强烈，生成较多的二次蒸汽。但是海水
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盐度过高，会促使其在蒸发过程中所含盐分受热分
解并转化成不同形态物质沉淀在传热管表面形成结
垢，因此在工程设计中应当格外引起注意，控制海水
浓缩比不超过 2． 5，顶值温度低于 70 ℃可以避免发
生上述现象。

图 7 海水盐度分布
Fig． 7 Distribution of the seawater salinity

4． 5 海水温度分布

图 8 海水温度分布
Fig． 8 Distribution of the seawater temperature

图 8 是蒸发器内海水温度场云图，过冷的海水
经过二管程蒸汽加热后已达到饱和状态，在二管程
出口的上半区管内蒸汽已经完全冷凝，两相换热变
为单相换热，总传热系数明显降低，对海水的加热效
果大大减弱，这部分海水还要继续吸热才能达到饱
和。根据蒸发器能量平衡，即加热蒸汽带入的热量
等于进出口海水变化的热量与二次蒸汽带走的热量
之和，因此可以通过对海水进行预热来有效减小其
过冷度，进而增大二次蒸汽所占的热量份额，提高加
热蒸汽的热利用率，从而增加单效蒸发器的二次蒸
汽产量。

4． 6 海水流量对换热性能的影响

图 9 供入海水流量对二次蒸汽产量与温差的影响
Fig． 9 Effect ofthe intaking seawater flow rate on the

secondary steam production capacity and
temperature difference

图 9 反映了供入海水流量的变化对二次蒸汽产
量与温差的影响。在加热蒸汽参数不变条件下，二
次蒸汽与加热蒸汽的温差随供入海水流量的增加而
减小，而二次蒸汽产量则大体上保持不变，说明在
280 ～ 370 t /h范围内，供入海水流量的变化对二次
蒸汽与加热蒸汽的温差影响较大，而对二次蒸汽产
量没有明显的影响。其原因在于: 增加供入海水流
量，需要消耗更多的蒸汽来加热海水，但是显热换热
量在总换热量中所占比例远远低于潜热，因此加热
海水所增加的热量对总换热量的分配影响很小，即
对潜热换热量的影响很小，从而能够保证二次蒸汽
产量大体上不变。同时，供入海水流量增大会加快
管外液膜流动速度，加剧管外液膜波动，使汽液相界
面的扰动更加剧烈，有利于加强管外对流换热，提高
管外传热系数，这样总传热系数也随之增大，而在热
流量和换热面积基本不变的情况下，二次蒸汽与加
热蒸汽的温差自然随之减小。由此可看出，海水流
量偏离设计值会影响二次蒸汽与加热蒸汽的温差，
造成整个海水淡化系统无法正常运行。另外，海水
流量过小或过大都会产生负面作用，一方面海水流
量过小容易导致一管程进口下半区的管束出现“干
斑”现象，发生传热恶化; 另一方面，供入大流量的
海水需要匹配大功率的给水泵，从而会消耗更多电
能，增加系统的运行成本和维护费用。
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5 结 论

( 1) 建立了水平管降膜蒸发器实体的三维分布
参数模型，通过数值解与实际值的比较对该模型进
行了验证，结果显示该模型能有效地模拟蒸发器内
部热力过程并适用于计算单元复叠循环的数值
研究;

( 2) 获得了总传热系数、海水流场、温度场和盐
度的详细分布参数，反映了蒸发器内部复杂的传热
传质过程，揭示出局部区域流体流动和传热状况的
细观信息以及多维耦合流场特征;

( 3) 1、2 管程蒸汽进口区总传热系数最大，管
内单相流动时总传热系数约为管内蒸汽冷凝情况下
总传热系数的 7% ; 海水喷淋密度由顶部的 0． 063
kg / ( m·s) 减小到底部的 0． 04 kg / ( m·s) ，相应的
盐度由 36 g /kg增大到 56 g /kg，分别表现出喷淋密
度“上高下低”、盐度“上小下大”的规律;

( 4) 供入海水流量在 280 ～ 370 t /h范围内变化
对二次蒸汽与加热蒸汽的温差影响较大，而对二次
蒸汽产量没有明显的影响，表明海水流量偏离设计
值会造成整个海水淡化系统无法正常运行。
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if excessively higher or lower than it，the heat transfer resistance will always increase． Within the limits of the tube

diameter permited by the pulsation heat pipe，to increase the tube diameter can greatly reduce the heat transfer re-

sistance． At a same heat-transfer power，the heat transfer resistance of a heat pipe having a liquid filling rate of

30% will be obviously lower than that having a liquid filling rate of 70% ． The heat transfer performance resulted

from a small and uniform wall temperature fluctuation is superior to that from a big and serration wall temperature

fluctuation． Key words: single-loop pulsation heat pipe，liquid filling rate，tube diameter，heat transfer perform-

ance

水平管降膜蒸发器的全三维数值模拟 = Full-three-dimensional Numerical Study of a Horizonal-tube Fall-

ing-film Evaporator［刊，汉］HOU Hao，BI Qin-cheng，ZHANG Xiao-lan ( National Key Laboratory on Multi-

phase Flows in Power Engineering，Xi＇an Jiaotong University，Xi＇an，China，Post Code: 710049) / / Journal of En-

gineering for Thermal Energy ＆ Power． － 2011，26( 6) ． － 694 ～ 699

In the light of the flow and heat transfer problems existing in the operation and optimized design of a horizontal-tube

falling-film evaporator，established was an entity three-diemnsional distributed parameter model for the evaporator

and studied in depth were such characteristics as seawater flow field and temperature field etc． inside the evaporator

by using a numerical simulation method． In this connection，the detailed information showing the distribution of the

corresponding thermal parameters was acquired，visually depicting the operation process，complex flow and heat ex-

change phenomena inside the evaporator． Through a comparison of the numerical solutions with the actual values，

the model in quesiton was verified． The calculation results show that the total heat transfer coefficient in the first

and second steam inlet zone of the tube side is the biggest and the seawater displays the microscopic law of the

sprinkling density in " the upper portion being higher than that in the lower" and the salinity in the " upper portion

being smaller than that in the lower" ． When the seawater supply flow rate changes in a range of 280 － 370 t /h，it

has a big influence on the temperature difference of the secodnary steam and heating steam but has no significant in-

fluence on the production capacity of the secondary steam，indicating that the deviation of the seawater flow rate

from its design value may result in an abnormal operation of the whole seawater desalination system． Key words:

horizonal-tube falling-film evaporator，distributed parameter model，flow and heat exchange，numerical simulation

船用真空海水淡化装置液-汽引射器的数值模拟及试验研究 = Numerical Simulation and Experimental

Study of the Liquid-steam Ejector of a Marine Vacuum Seawater Desalination Device［刊，汉］WANG Xiao-

juan，ZHANG Bo ( Navigation College，Northwest Polytechnic University，Xi＇an，China，Post Code: 710072 ) ，

GAO Chun-lin ( Troop 91287 of PLA，Shanghai，China，Post Code: 200833) ，YANG Dong ( Naval Aviation Mili-

tary Representative Office Resident in Xi＇an Region，Xi＇an，China，Post Code: 710021) / / Journal of Engineering for

Thermal Energy ＆ Power． － 2011，26( 6) ． － 700 ～ 704

According to the one-dimensional ejection characteristic equation，predicted were the optimum ejection parameters

of a marine vacuum seawater desalination device，then by using the numerical calculation and test methods，studied
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