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研究论文 垂直风冷翅片管中氨水鼓泡吸收特性

罗玉林，徐士鸣

（大连理工大学能源与动力学院，辽宁 大连１１６０２３）

摘要：详细描述了垂直风冷翅片管吸收器中氨水鼓泡吸收的传热和传质过程。管外侧套用翅片，管内侧中氨水

吸收溶液和氨气都从吸收器的底部流入、顶部流出。根据质量守恒方程和能量守恒方程建立了热质传递的微分

数学模型。该模型分析了吸收器中两相流 （即波动流、弹状流、泡状流）的变化，同时考虑了不同的两相流中

气液相之间的热质传递以及两相流与管外空气之间的热量传递。通过解模型的微分方程，得到了一些重要参数

（温度、摩尔分数）的局部值以及这些参数在吸收高度方向上的变化趋势。

关键词：鼓泡吸收；氨水；热质传递；空气冷却

中图分类号：ＴＢ６１　　　　　　文献标识码：Ａ 文章编号：０４３８－１１５７ （２０１０）０２－０２８９－０７

犃犿犿狅狀犻犪狑犪狋犲狉犫狌犫犫犾犲犪犫狊狅狉狆狋犻狅狀犻狀犪犻狉犮狅狅犾犲犱狏犲狉狋犻犮犪犾犳犻狀狀犲犱狋狌犫犲

犔犝犗犢狌犾犻狀，犡犝犛犺犻犿犻狀犵
（犛犮犺狅狅犾狅犳犈狀犲狉犵狔犪狀犱犘狅狑犲狉犈狀犵犻狀犲犲狉犻狀犵，犇犪犾犻犪狀犝狀犻狏犲狉狊犻狋狔狅犳犜犲犮犺狀狅犾狅犵狔，犇犪犾犻犪狀１１６０２３，犔犻犪狅狀犻狀犵，犆犺犻狀犪）

犃犫狊狋狉犪犮狋：Ａｄｅｔａｉｌｅｄｄｅｓｃｒｉｐｔｉｏｎｏｆｔｈｅｈｅａｔｔｒａｎｓｆｅｒａｎｄｍａｓｓｔｒａｎｓｆｅｒｄｕｒｉｎｇａｍｍｏｎｉａｗａｔｅｒｂｕｂｂｌｅ

ａｂｓｏｒｐｔｉｏｎｉｎａｉｒｃｏｏｌｅｄｖｅｒｔｉｃａｌｆｉｎｎｅｄｔｕｂｅｉｓｐｒｅｓｅｎｔｅｄ．Ｔｈｅｔｕｂｅｉｓｅｘｔｅｒｎａｌｌｙｆｉｎｎｅｄ．Ｔｈｅａｍｍｏｎｉａｗａｔｅｒ

ａｂｓｏｒｂｅｎｔａｎｄａｍｍｏｎｉａｖａｐｏｒｅｎｔｅｒｔｈｅａｂｓｏｒｂｅｒａｔｔｈｅｂｏｔｔｏｍａｎｄｌｅａｖｅａｔｔｈｅｔｏｐ．Ａ ｄｉｆｆｅｒｅｎｔｉａｌ

ｍａｔｈｅｍａｔｉｃａｌｍｏｄｅｌｆｏｒｔｈｅｈｅａｔａｎｄｍａｓｓｔｒａｎｓｆｅｒｉｓｐｒｏｐｏｓｅｄｂａｓｅｄｏｎｍａｓｓａｎｄｅｎｅｒｇｙｂａｌａｎｃｅｓ．Ｔｈｅ

ｃｈａｎｇｅｓｏｆｔｈｅｔｗｏｐｈａｓｅｆｌｏｗ，ｓｕｃｈａｓｃｈｕｒｎｆｌｏｗ，ｓｌｕｇｆｌｏｗ，ａｎｄｂｕｂｂｌｅｆｌｏｗ，ａｒｅａｎａｌｙｚｅｄ．Ｔｈｅｈｅａｔ

ａｎｄｍａｓｓｔｒａｎｓｆｅｒｂｅｔｗｅｅｎｔｈｅｖａｐｏｒｐｈａｓｅａｎｄｔｈｅｌｉｑｕｉｄｐｈａｓｅｉｎｄｉｆｆｅｒｅｎｔｔｗｏｐｈａｓｅｆｌｏｗ，ａｎｄｔｈｅｈｅａｔ

ｔｒａｎｓｆｅｒｆｒｏｍｔｈｅｔｗｏｐｈａｓｅｆｌｏｗｔｏｔｈｅａｉｒｏｕｔｓｉｄｅｔｈｅｔｕｂｅａｒｅｃｏｎｓｉｄｅｒｅｄ．Ｓｏｌｖｉｎｇｔｈｅｄｉｆｆｅｒｅｎｔｉａｌ

ｅｑｕａｔｉｏｎｓ，ｌｏｃａｌｖａｌｕｅｓｏｆｓｏｍｅｉｍｐｏｒｔａｎｔｐａｒａｍｅｔｅｒｓｔｅｍｐｅｒａｔｕｒｅ，ｍｏｌａｒｒａｔｉｏａｎｄｔｈｅｉｒｖａｒｉａｔｉｏｎｓａｌｏｎｇ

ｔｈｅａｂｓｏｒｂｅｒｌｅｎｇｔｈａｒｅｏｂｔａｉｎｅｄ．

犓犲狔狑狅狉犱狊：ｂｕｂｂｌｅａｂｓｏｒｐｔｉｏｎ；ａｍｍｏｎｉａｗａｔｅｒ；ｈｅａｔａｎｄｍａｓｓｔｒａｎｓｆｅｒ；ａｉｒｃｏｏｌｅｄ

　　２００９－０８－０４收到初稿，２００９－１１－１６收到修改稿。

联系人：徐士鸣。第一作者：罗玉林 （１９８６—），男，硕士研

究生。

　

引　言

相对于压缩制冷而言，吸收制冷在利用低品位

热源、提高能源利用效率、减少温室气体的排放方

面有其一定的优势。目前吸收制冷系统中最主要的

热质传递设备———吸收器大都采用降膜吸收方式。

这在倾斜、摇摆、颠簸等非稳定环境下无法正常工

作。但是，目前有大量的运动型设备，如汽车、舰

　　犚犲犮犲犻狏犲犱犱犪狋犲：２００９－０８－０４．
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船等本身需要冷量，同时安装的发动机还要排出大

量的废热。如果能将由热驱动的吸收式制冷技术用

于汽车或舰船制冷系统中，则将节约大量驱动制冷

压缩机的燃料。

鼓泡吸收，气体进入吸收溶液形成气泡被完整

的包围在吸收溶液中。无论如何晃动或倾斜，气泡



与吸收溶液均能很好的接触。根据文献［１］，鼓泡

吸收比降膜吸收有更好的效果。因此，鼓泡吸收方

式最适合应用在运动型设备的吸收式余热制冷系

统中。

鼓泡吸收过程包含了复杂的热质传递现象，对

吸收制冷系统的性能起着至关重要的作用。已有一

些学者对于氨水鼓泡吸收过程热质传递现象进行了

研究。ＩｎｆａｎｔｅＦｅｒｒｅｉｒａ等
［２］采用了实验方法得到氨

水鼓泡吸收过程热质传递系数，建立了一个垂直管

吸收过程计算模型。通过分析得到了吸收器高度与

气液入口参数之间的关系。Ｈｅｒｂｉｎｅ等
［３］建立了一

个垂直管内氨水鼓泡吸收的模型，但忽略了相接面

的传质阻力。Ｍｅｒｒｉｌｌ等
［４］利用边界条件解控制方

程，得到了氨水鼓泡吸收过程中气泡的变化规律。

ＦｅｒｎáｎｄｅｚＳｅａｒａ等
［５］描述了氨水鼓泡吸收过程中

气体与吸收溶液之间的热量和质量传递过程，并根

据能量、质量守恒以及传热、传质方程建立了鼓泡

吸收的数学模型，并得到了一些参数的局部值。

本文针对作者正在研发的汽车发动机排气余热

驱动的风冷吸收制冷系统中翅片管鼓泡吸收器内热

质传递特性进行研究。考虑到研究鼓泡吸收过程热

质传递现象的难度，本文暂不讨论因颠簸、摇摆等

所引起的惯性力对鼓泡吸收热质传递过程的影响情

况。仅对静止状态下风冷翅片鼓泡吸收器内热质传

递特性进行研究。

１　风冷鼓泡吸收器结构及流型分析

图１为风冷翅片管鼓泡吸收单元。管外侧采用

波纹翅片，管和翅片的几何参数以及所用材料的物

性参数见表１。由蒸发器过来的氨蒸气通过鼓泡管

从吸收器下部进入稀氨水溶液，吸收氨蒸气后的浓

氨水溶液从吸收器上部流出，吸收热由管外的空气

带走。

表１　吸收器的几何参数和材料的物性参数
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图１　风冷翅片管鼓泡吸收单元

Ｆｉｇ．１　Ａｉｒｃｏｏｌｅｄｆｉｎｎｅｄｔｕｂｕｌａｒａｂｓｏｒｂｅｒｕｎｉｔ
　

对于氨水吸收制冷而言，在热源温度相对较

高、蒸发温度并不太低的情况下，为了提高制冷系

数、降低泵功，通常采用较低的溶液循环倍率［６］，

而溶液和氨蒸气的密度相差较大，吸收器入口处气

液流速差很大。因此，在风冷翅片鼓泡吸收管内气

液两相流动的形态将发生变化。这一特点也被

ＩｎｆａｎｔｅＦｅｒｒｅｉｒａ
［７］通过实验观察到，其两相吸收流

动形态如图１所示，即在鼓泡吸收管内存在波动

流、弹状流、泡状流和单相流。

由于吸收器入口处气液流速差很大，在吸收器

入口处气泡发生破裂，气液相界面呈不定形状作波

动运动，出现波动流。随着氨气被溶液吸收，气体

流速下降，在重力和表面张力的作用下，气体被吸

收溶液封闭，形成弹状流，气泡占据吸收管内的绝

大部分横截面积。此时也被认为气体以泰勒气泡形

式在管内流动。通常认为泰勒气泡由一个半球接一

个圆柱构成。刚开始时，泰勒气泡的长度远大于管

内径。随着吸收过程的进行，泰勒气泡长度逐渐缩

短。当泰勒气泡的长度等于管内径时产生泡状流。

直到气体被完全吸收后，浓溶液以单相流流出风冷

翅片管鼓泡吸收器。

２　翅片管内吸收过程热质传递模型

图１所示的风冷翅片鼓泡吸收单元在任意位置

分割出如图２所示的微元段，并给出吸收过程热质

传递物理模型。根据能量、质量守恒以及传热、传
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质方程建立微元段吸收过程热质传递数学模型。该

数学模型既要考虑波动流、弹状流和泡状流状态下

气液之间的热量和质量传递，也必须考虑空气和翅

片及管壁之间的热量传递。为了分析鼓泡吸收过程

热质传递的本质，忽略一些次要因素，在建模前作

如下假设：

图２　风冷翅片鼓泡管微元物理模型

Ｆｉｇ．２　Ｍｏｄｅｌｏｆｄｉｆｆｅｒｅｎｔｉａｌｅｌｅｍｅｎｔ
　

（１）吸收过程处于稳定状态，吸收压力不变；

（２）相界面处于饱和状态；

（３）相界面气、液热质传递面积相等；

（４）微元段内的各物性参数恒定；

（５）不考虑翅片与管间的间隙热阻。

２１　微元段气液相间传质方程

微元段气液相间质量传递包括气相与相界面之

间的质量传递和相界面与液相之间的质量传递。定

义单位时间内通过与浓度梯度相垂直的单位面积的

某一组分的物质的量为该组分的摩尔通量。气相与

相界面之间以及相界面与液相之间的氨的摩尔通量

的传递方程分别如式 （１）和式 （２）所示
［５］，规定

气相到相界面的质量传递和相界面到液相的质量传

递为正值。
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２２　微元段气液相间传热方程

微元段气液相间热量传递包括气相与相界面之

间的热量传递和相界面与液相之间的热量传递，传

热方程如式 （７）、式 （８）所示
［５］
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２３　微元段内质量、能量守恒方程

微元段内热质传递过程必须满足质量、能量守

恒条件：

质量守恒

ｄ犕Ｇ ＝ｄ犕Ｌ （９）

犕ＧεＧ＋犕ＬεＬ ＝ （犕Ｇ＋ｄ犕Ｇ）（εＧ＋ｄεＧ）＋
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式中　Δ犃ｉ为气相和液相之间的质量和热量传递面

积。在波动流中，可以近似认为Δ犃ｉ＝
π犱
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４
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２

ｉ＋２π狉ｉｄ狕
［８］，其中狉ｉ＝犱ｉ－δ；在泡状

流中，可以近似认为Δ犃ｉ＝４π犱
２

ｂ
，其中犱ｂ为气泡

的直径。犝ｏ＝１
１

αｃηｃ
＋
１

αＬＷ

Δ犃ｃ

Δ犃（ ）
ＬＷ

［９］

为总传热系

数；αｃ为空气与管外侧的传热系数，ηｃ为肋效率；

αＬＷ为管壁与液体之间的传热系数，可以认为近似

等于相接面与液相之间的传递系数；Δ犃ＬＷ＝π犱ｉ狊ｆ

为管壁与液体之间的换热面积，其中，狊ｆ＝０．００３

ｍ为翅片的间距；Δ犃ｃ为空气与管壁的传热面积。

２４　流型转变条件

文献［１０］给出了波动流与弹状流之间的转变条
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件为

βｓ＝
犔ｓ

犔Ｔ＋犔ｓ
≥０．１５，θｓ≤０．５２

其中，犔Ｔ 为泰勒气泡的长度；犔ｓ为两个泰勒气泡

间的液体长度；θｓ为气相的空隙率。随着气相的吸

收，当泰勒气泡的长度等于管内径时 （犔Ｔ＝犱ｉ），

弹状流转变为泡状流。

２５　热、质传递系数

热量和质量的传递系数包括两部分：气相与相

界面之间的热质传递系数；相界面与液相之间的热

质传递系数。

在波动流和弹状流中，气相与相界面、相界面

与液相的热量传递系数按式 （１２）
［１１］和式 （１３）

［１２］

计算。

α＝
λ
犱ｉ

（犳犻／２）（犚犲－１０００）犘狉
１＋１２．７（犳犻／２）

０．５（犘狉２
／３
－１）

（１２）

其中，犳犻＝０．０７９／犚犲
０．２５。

犖狌＝犮犚犲
狀
１
Ｇ犘狉

１／３ （１３）

其中

犮＝０．９１１，狀１ ＝０．３８５，４≤犚犲Ｇ ≤４０

犮＝０．６８３，狀１ ＝０．４６６，４０≤犚犲Ｇ ≤４０００

犮＝０．１９３，狀１ ＝０．６１８，４０００≤犚犲Ｇ ≤

烅

烄

烆 ４００００

在波动流和弹状流中，气相与相表面以及相表

面与液相之间的质量传递系数，按道尔顿科尔本

相似理论，得到式 （１４）
［１１］

α

＝
λ
犇

犇（ ）
α

０．３

（１４）

泡状流中，气相与相界面、相界面与液相的质

量传递系数按式 （１５）、式 （１６）
［１３］计算。

犛犺Ｇ ＝０．６６４犚犲
０．５

Ｇ 犛犮
１／３

Ｇ
（１５）

犛犺Ｌ ＝０．５犛犮
０．５
Ｌ 犌犪

０．２５
Ｇ 犅狅

０．３７５
Ｇ

（１６）

在泡状流中，气相与相界面的热量传递系数按

式 （１４）计算，相界面与液相的热量传递 系

数为［１４］

犛狋Ｌ ＝０．１×（犚犲犉狉犘狉
２）－０．２５ （１７）

３　数值模拟与结果分析

表１给出了翅片管鼓泡吸收单元结构几何参数

和材料的物性参数，表２是根据氨水吸收制冷系统

的实际循环给出的翅片管鼓泡吸收单元入口初始条

件，其中吸收器入口的氨水稀溶液为过冷溶液，入

口氨气为饱和蒸气。一般来说，氨水吸收制冷循环

放气范围在０．０８～０．１，可以取得较高的制冷系

数［６］。所以在本算例中，取放气范围为０．０８，吸

收器入口的稀溶液质量分数为０．３３，则出口浓溶

表２　吸收器入口参数

犜犪犫犾犲２　犃犫狊狅狉犫犲狉犻狀犾犲狋狆犪狉犪犿犲狋犲狉狊

Ｐａｒａｍｅｔｅｒ Ｖａｌｕｅ

ａｍｍｏｎｉａｖａｐｏｒｍａｓｓｆｌｏｗｒａｔｅ／ｋｇ·ｈ－１ ０．３６

ａｍｍｏｎｉａｖａｐｏｒｍａｓｓｃｏｎｃｅｎｔｒａｔｉｏｎ／％ １００

ａｍｍｏｎｉａｖａｐｏｒｔｅｍｐｅｒａｔｕｒｅ／℃ １５

ｉｎｎｅｒｔｕｂｅｐｒｅｓｓｕｒｅ／ＭＰａ ０．２６

ｗｅａｋｓｏｌｕｔｉｏｎｍａｓｓｆｌｏｗｒａｔｅ／ｋｇ·ｈ－１ ２．７

ｗｅａｋｓｏｌｕｔｉｏｎｍａｓｓｃｏｎｃｅｎｔｒａｔｉｏｎ／％ ３３

ｗｅａｋｓｏｌｕｔｉｏｎｔｅｍｐｅｒａｔｕｒｅ／℃ ４５

表３　数值模拟结果

犜犪犫犾犲３　犖狌犿犲狉犻犮犪犾狊犻犿狌犾犪狋犻狅狀狉犲狊狌犾狋狊

Ｐａｒａｍｅｔｅｒ Ｖａｌｕｅ

ｃｈｕｒｎｆｌｏｗａｃｈｉｅｖｅｍｅｎｔｐｏｓｉｔｉｏｎ／ｍ ０．１０８

ｓｌｕｇｆｌｏｗａｃｈｉｅｖｅｍｅｎｔｐｏｓｉｔｉｏｎ／ｍ ０．６６６

ｂｕｂｂｌｅｆｌｏｗａｃｈｉｅｖｅｍｅｎｔｐｏｓｉｔｉｏｎ／ｍ ０．９３６

ｓｔｒｏｎｇｓｏｌｕｔｉｏｎｍａｓｓｆｌｏｗｒａｔｅ／ｋｇ·ｈ－１ ３．０６

ｓｔｒｏｎｇｓｏｌｕｔｉｏｎｍａｓｓｃｏｎｃｅｎｔｒａｔｉｏｎ／％ ４１

ｓｔｒｏｎｇｓｏｌｕｔｉｏｎｏｕｔｌｅｔｔｅｍｐｅｒａｔｕｒｅ／℃ ３６．８

ａｂｓｏｒｐｔｉｏｎｈｅｉｇｈｔ／ｍ ０．９３６

液质量分数为０．４１。冷却空气温度３５℃，流速２．５

ｍ·ｓ－１。表３给出了由数值模拟得到的出翅片管鼓泡

吸收单元的溶液参数和所需要的吸收单元高度。

图３～图５是根据质量传递方程、热量传递方

程和质量和热量守恒方程通过数值模拟得到的结

果。图３给出了沿单元吸收管高度方向上翅片管外

冷却空气出口、液体主流和气液界面处的温度变化

规律。图中的虚线是两相流流型 （波动流、弹状流

和气泡流）转变临界线和吸收终了的高度线，是通

过数值模拟计算得到的。从下到上，３条虚线对应

的值分别为０．１０８、０．６６６、０．９３６ｍ。由图３可见，

冷却空气出口温度 （犜ｃｏ）、吸收溶液温度和相界面

的温度从吸收单元入口到出口都是递减的。其原因

在于，吸收单元入口处稀溶液浓度低，传质推动力

大。在波动流条件下气液扰动大，热、质传递速率

高，吸收热增大；而管外空气侧对流传热系数几乎

不变，吸收热不能及时被冷却空气带走，导致管内

溶液温度急剧上升。图中还显示相界面温度 （犜ｉ）

始终大于吸收溶液主流的温度 （犜Ｌ），说明热量始

终是由相表面传递给吸收溶液。

图４给出了沿单元吸收管高度方向上相界面和

液相主流的氨摩尔分数的变化关系。

由图可见液相摩尔分数狓Ｌ 和相界面液相摩尔

分数狓Ｌｉ都是随着吸收高度的增加而增加。说明模
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图３　沿单元吸收管高度方向管外冷却空气出口、

液体主流和气液界面温度变化情况

Ｆｉｇ．３　Ｔｅｍｐｅｒａｔｕｒｅｐｒｏｆｉｌｅｓａｌｏｎｇａｂｓｏｒｂｅｒｌｅｎｇｔｈｆｏｒ

ｃｏｏｌｉｎｇａｉｒｔｅｍｐｅｒａｔｕｒｅ，ｂｕｌｋｌｉｑｕｉｄｔｅｍｐｅｒａｔｕｒｅ

ａｎｄｉｎｔｅｒｆａｃｅｔｅｍｐｅｒａｔｕｒｅ
　

图４　沿单元吸收管高度方向液体主流和

气液界面摩尔分数变化情况

Ｆｉｇ．４　Ｍｏｌａｒｃｏｎｃｅｎｔｒａｔｉｏｎｓｐｒｏｆｉｌｅｓａｌｏｎｇａｂｓｏｒｂｅｒ

ｌｅｎｇｔｈｆｏｒｂｕｌｋｌｉｑｕｉｄａｎｄｉｎｔｅｒｆａｃｅｌｉｑｕｉｄ
　

拟结果跟实际情况一致。狓Ｌｉ始终大于狓Ｌ。相对于

弹状流和泡状流，在波动流中，狓Ｌ 和狓Ｌｉ增加速度

要快，这是因为在波动流中气液扰动大，氨蒸气的

吸收速率快。

图５给出了气相摩尔分数 （狔Ｇ）、相界面气相

摩尔分数 （狔Ｇｉ）和氨的摩尔通量与总的摩尔通量

的比值 （狋）沿吸收高度方向上的变化关系。由图

可见，狔Ｇｉ随吸收高度的增加而增加。但狔Ｇ 先随吸

收高度的增加而减少，然后缓慢地增加。原因是在

波动流中以及弹状流的初始阶段，气液扰动大，液

相摩尔分数狓Ｌ 比较低，使得气相中氨蒸汽的吸收

速率快。而在弹状流的后阶段以及泡状流中，气液

扰动小，狓Ｌ 也变大，使得气相中的氨蒸气的吸收

速率慢。狋在波动流中随着吸收高度的增加急剧增

加。但在弹状流中，狋随着吸收高度的增加先减

少，后来又逐渐地增加。在泡状流中，狋随着吸收

高度的增加缓慢增加。由图５可见，狋值始终小于

狔Ｇｉ和狔Ｇ，但始终大于图４中相界面的液相摩尔分

数狓Ｌｉ，根据式 （１）～式 （３），可以知道吸收过程

中总的摩尔通量以及氨的摩尔通量总是由气相通过

相界面传给液相。狋值大于１表示在吸收状态下，

氨蒸气由气相通过相界面传递到液相，被液相溶液

吸收，而水蒸气则由液相通过相界面传递到气相。

狋值小于１表示在吸收状态下，水蒸气和氨蒸气均

由气相通过相界面传递到液相。Ｈｅｒｂｉｎｅ等
［３］在顺

流的氨水鼓泡吸收器中、Ｋａｎｇ等
［１，１５］在逆流的氨

水鼓泡吸收器中分别就氨水鼓泡吸收过程中出现的

水蒸气由液相传递到气相的现象进行了描述。

图５　气相摩尔分数、相界面气相摩尔分数和

氨的摩尔通量与总的摩尔通量的比值沿

吸收高度方向上的变化关系

Ｆｉｇ．５　Ｂｕｌｋｖａｐｏｒｍｏｌａｒｃｏｎｃｅｎｔｒａｔｉｏｎｓ，ｉｎｔｅｒｆａｃｅ

ｖａｐｏｒｍｏｌａｒｃｏｎｃｅｎｔｒａｔｉｏｎｓａｎｄｒａｔｉｏ

ｐｒｏｆｉｌｅｓａｌｏｎｇａｂｓｏｒｂｅｒｌｅｎｇｔｈ
　

４　结　论

本文基于质量和能量守恒以及质量和热量传递
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方程，通过建立微分数学模型并进行数值模拟计

算，详细地分析了垂直风冷翅片管中氨水鼓泡吸收

特性。模型中已考虑到两相流动鼓泡吸收过程流型

的变化，不同流型下的热、质传递特性描述，以及

翅片管内两相流动吸收与管外空气之间的热量传

递。通过数值模拟得到沿吸收高度方向上温度、摩

尔分数等参数的变化趋势以及总吸收高度。通过对

模拟结果的分析得到以下结论。

（１）根据流型转变条件和数值模拟得到吸收过

程中气液流动会出现３种状态：沿管底部到顶部依

次为波动流、弹状流、泡状流，在波动流和弹状流

阶段，气体的吸收速率比较快，而在泡状流阶段，

气体的吸收速率慢。整个吸收过程中，相表面的温

度与液相的温度非常相近，因此可以得知气相的热

阻在总热阻中占主要地位。

（２）在风冷翅片管入口段，气液流动属于波动

流，尽管该段长度只占总管长约１／９，但因具有强

烈气液扰动作用，强化了传热和传质过程，吸收的

氨气量占全部吸收氨气量的约１／５，吸收热增大导

致向外部空气传热增加，冷却气体出口温度较高。

（３）在风冷翅片管中段气液流动属于弹状流，

该段约占总吸收管长的６０％；在该段氨的摩尔通

量与总的摩尔通量的比值的变化规律是先减小后增

大，这是由于弹状流的开始阶段气液扰动大，热、

质传递作用较强，之后热、质传递能力逐渐减弱。

（４）风冷翅片管尾段气液流动属于泡状流，该

段约占总吸收管长的约１／３，热、质传递能力比弹

状流后半段略有增加。

以上风冷翅片管鼓泡特点为吸收器的结构设计

提供了理论依据。

符　号　说　明

犃———面积，ｍ２

犅狅Ｇ———Ｂｏｎｄ数 犅狅Ｇ＝
犱
２
ｂ犵ρＬ（ ）σ

犮狆———比热容，Ｊ·ｋｇ
－１·Ｋ－１

犇———扩散系数，ｍ２·ｓ－１

犱ｂ———气泡直径，ｍ

犱ｉ———管内径，ｍ

犌犪Ｇ———Ｇａｌｉｌｅｏ数 犌犪Ｇ＝
犱
２
ｂ犵ρ

２
Ｌ

μ
２（ ）
Ｌ

犉狉———Ｆｒｏｕｄｅ数 犉狉＝
犙

犱
２
ｂ

（ ）犵
犳———摩尔质量传递系数，ｋｍｏｌ·ｍ

－２·ｓ－１

犵———重力加速度，ｍ·ｓ
－２

犺———比焓，Ｊ·ｋｇ
－１

犕———质量流量，ｋｇ·ｓ
－１

犕
·

———分子量

犿———质量通量，ｋｇ·ｍ
－２·ｓ－１

犖狌———Ｎｕｓｓｅｌｔ数 犖狌＝
犺犱ｉ（ ）λ

狀
·
———摩尔通量，ｋｍｏｌ·ｍ－２·ｓ－１

犘狉———Ｐｒａｎｄｔｌ数 犘狉＝μ
犮狆（ ）λ

犙———传热量，Ｗ

狇———热通量，Ｗ·ｍ
－２

犚犲———Ｒｅｙｎｏｌｄｓ数 犚犲＝
狌ρ犱ｉ（ ）μ

犛犮———Ｓｃｈｍｉｄｔ数 犛犮＝μ
ρ

（ ）犇
犛犺———Ｓｈｅｒｗｏｏｄ数 犛犺＝

犱ｂ（ ）犇
犛狋———Ｓｔａｎｔｏｎ数 犛狋＝

α

ρ犮狆
（ ）狌

犜———温度，Ｋ

狋———氨的摩尔通量与总摩尔通量的比值

犝ｏ———总传热系数，Ｗ·ｍ
－２·Ｋ－１

狌———速度，ｍ·ｓ－１

狓———液相氨摩尔分数，ｋｍｏｌ·ｋｍｏｌ－１

狔———气相氨摩尔分数，ｋｍｏｌ·ｋｍｏｌ
－１

α———传热系数，Ｗ·ｍ－２·Ｋ－１

λ———热导率，Ｗ·ｍ－１·Ｋ－１

ε———氨质量分数，ｋｇ·ｋｇ
－１

μ———动力黏度，ｋｇ·ｍ
－１·ｓ－１

ρ———密度，ｋｇ·ｍ
－３

σ———表面张力，Ｎ·ｍ－１

———质量传递系数，ｍ·ｓ－１

下角标

ｃ———冷却剂

ｃｉ———冷却剂入口

ｃｏ———冷却剂出口

Ｇ———气体

ｉ———相表面

Ｌ———液体

犚犲犳犲狉犲狀犮犲狊

［１］　Ｋａｎｇ Ｙ Ｔ， Ａｋｉｓａｗａ Ａ， Ｋａｓｈｉｗａｇｉ Ｔ． Ａｎａｌｙｔｉｃａｌ

ｉｎｖｅｓｔｉｇａｔｉｏｎｏｆｔｗｏｄｉｆｆｅｒｅｎｔａｂｓｏｒｐｔｉｏｎｍｏｄｅｓ：ｆａｌｌｉｎｇｆｉｌｍ

ａｎｄ ｂｕｂｂｌｅｔｙｐｅｓ． 犐狀狋．犑．犚犲犳狉犻犵．，２０００，２３ （６）：

４３０４３

［２］　ＩｎｆａｎｔｅＦｅｒｒｅｉｒａＣＡ，ＫｅｉｚｅｒＣ，ＭａｃｈｉｅｌｓｅｎＣＭ Ｍ．Ｈｅａｔ

ａｎｄｍａｓｓｔｒａｎｓｆｅｒｉｎｖｅｒｔｉｃａｌｔｕｂｕｌａｒｂｕｂｂｌｅａｂｓｏｒｂｅｒｓｆｏｒ

ａｍｍｏｎｉａｗａｔｅｒａｂｓｏｒｐｔｉｏｎｒｅｆｒｉｇｅｒａｔｉｏｎｓｙｓｔｅｍｓ．犐狀狋．犑．
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犚犲犳狉犻犵．，１９８４，７ （６）：３４８３５７

［３］　ＨｅｒｂｉｎｅＧＳ，ＰｅｒｅｚＢｌａｎｃｏＨ．Ｍｏｄｅｌｏｆａｎａｍｍｏｎｉａｗａｔｅｒ

ｂｕｂｂｌｅａｂｓｏｒｂｅｒ．犃犛犎犚犃犈犜狉犪狀狊犪犮狋犻狅狀狊，１９９５，１０１ （６）：

１３２４１３３２

［４］　ＭｅｒｒｉｌｌＴ Ｌ，ＰｅｒｅｚＢｌａｎｃｏ Ｈ． Ｃｏｍｂｉｎｅｄｈｅａｔａｎｄ ｍａｓｓ

ｔｒａｎｓｆｅｒｄｕｒｉｎｇ ｂｕｂｂｌｅ ａｂｓｏｒｐｔｉｏｎｉｎ ｂｉｎａｒｙ ｓｏｌｕｔｉｏｎｓ．

犐狀狋犲狉狀犪狋犻狅狀犪犾犑狅狌狉狀犪犾狅犳犎犲犪狋犪狀犱犕犪狊狊犜狉犪狀狊犳犲狉，１９９７，

４０ （３）：５８９６０３

［５］　ＦｅｒｎáｎｄｅｚＳｅａｒａＪ，ＳｉｅｒｅｓＪ，ＲｏｄｒíｇｕｅｚＣ，ＶáｚｑｕｅｚＭ．

Ａｍｍｏｎｉａｗａｔｅｒａｂｓｏｒｐｔｉｏｎｉｎｖｅｒｔｉｃａｌｔｕｂｕｌａｒａｂｓｏｒｂｅｒｓ．

犐狀狋．犑．犜犺犲狉犿．犛犮犻．，２００５，４４ （３）：２７７２８８

［６］　ＸｕＳｈｉｍｉｎｇ （徐士鸣），ＹｕａｎＹｉ（袁一）．Ａｎａｌｙｓｉｎｇａｎｄ

ｉｍｐｒｏｖｉｎｇｏｆａｍｍｏｎｉａｗａｔｅｒａｂｓｏｒｐｔｉｏｎｒｅｆｒｉｇｅｒａｔｉｏｎｃｙｃｌｅ．

犑狅狌狉狀犪犾狅犳犇犪犾犻犪狀犝狀犻狏犲狉狊犻狋狔狅犳犜犲犮犺狀狅犾狅犵狔 （大连理工大

学学报），１９９６，３６ （４）：４４５４５０

［７］　Ｉｎｆａｎｔｅ Ｆｅｒｒｅｉｒａ Ｃ Ａ．Ｖｅｒｔｉｃａｌｔｕｂｕｌａｒ ａｂｓｏｒｂｅｒｓ ｆｏｒ

ａｍｍｏｎｉａｓａｌｔａｂｓｏｒｐｔｉｏｎｒｅｆｒｉｇｅｒａｔｉｏｎ ［Ｄ］．Ｎｅｔｈｅｒｌａｎｄｓ：

ＤｅｌｆｔＵｎｉｖｅｒｓｉｔｙｏｆＴｅｃｈｎｏｌｏｇｙ，１９８５

［８］　ＩｎｆａｎｔｅＦｅｒｒｅｉｒａＣＡ．Ｃｏｍｂｉｎｅｄｍｏｍｅｎｔｕｍ，ｈｅａｔａｎｄｍａｓｓ

ｔｒａｎｓｆｅｒｉｎｖｅｒｔｉｃａｌｓｌｕｇｆｌｏｗａｂｓｏｒｂｅｒｓ．犐狀狋．犑．犚犲犳狉犻犵．，

１９８５，８ （１１）：３２６３３４

［９］　ＷｕＹｅｚｈｅｎｇ （吴业正）．ＰｒｉｎｃｉｐｌｅｓｏｆＲｅｆｒｉｇｅｒａｔｉｏｎａｎｄ

Ｅｑｕｉｐｍｅｎｔ（制冷原理与设备）．Ｘｉ’ａｎ：Ｘｉ’ａｎＪｉａｏｔｏｎｇ

ＵｎｉｖｅｒｓｉｔｙＰｒｅｓｓ，２００２

［１０］　ＣｈｅｎＸＴ，ＢｒｉｌｌＪＰ．Ｓｌｕｇｔｏｃｈｕｒｎｔｒａｎｓｉｔｉｏｎｉｎｕｐｗａｒｄ

ｖｅｒｔｉｃａｌｔｗｏｐｈａｓｅｆｌｏｗ． 犆犺犲犿犻犮犪犾犈狀犵犻狀犲犲狉犻狀犵 犛犮犻犲狀犮犲，

１９９７，５２ （２３）：４２６９４２７２

［１１］　Ｋｉｍ Ｈ Ｙ，ＳａｈａＢＢ，ＫｏｙａｍａＳ．Ｄｅｖｅｌｏｐｍｅｎｔｏｆａｓｌｕｇ

ｆｌｏｗａｂｓｏｒｂｅｒｗｏｒｋｉｎｇｗｉｔｈａｍｍｏｎｉａｗａｔｅｒｍｉｘｔｕｒｅ （Ⅱ）：

Ｄａｔａｒｅｄｕｃｔｉｏｎ ｍｏｄｅｌｆｏｒｌｏｃａｌｈｅａｔａｎｄ ｍａｓｓｔｒａｎｓｆｅｒ

ｃｈａｒａｃｔｅｒｉｚａｔｉｏｎ．犐狀狋．犑． 犚犲犳狉犻犵．，２００３，２６ （６）：

６９８７０６

［１２］　ＳａｒｍａＰＫ，ＶｉｊａｙａｌａｋｓｈｍｉＢ．Ｔｕｒｂｕｌｅｎｔｆｉｌｍｃｏｎｄｅｎｓａｔｉｏｎ

ｏｎａｈｏｒｉｚｏｎｔａｌｔｕｂｅｗｉｔｈｅｘｔｅｒｎａｌｆｌｏｗｏｆｐｕｒｅｖａｐｏｒｓ．犐狀狋．

犑．犎犲犪狋犕犪狊狊犜狉犪狀狊犳犲狉，１９９８，４１ （３）：５３７５４５

［１３］　ＪｉｎＫｙｅｏｎｇＫｉｍａ，ＡｔｓｕｓｈｉＡｋｉｓａｗａａ，ＴａｋａｏＫａｓｈｉｗａｇｉａ，

ＹｏｎｇＴａｅＫａｎｇｂ．Ｎｕｍｅｒｉｃａｌｄｅｓｉｇｎｏｆａｍｍｏｎｉａｂｕｂｂｌｅ

ａｂｓｏｒｂｅｒａｐｐｌｙｉｎｇｂｉｎａｒｙｎａｎｏｆｌｕｉｄｓａｎｄｓｕｒｆａｃｔａｎｔｓ．犐狀狋．

犑．犚犲犳狉犻犵．，２００７，３０ （６）：１０８６１０９６

［１４］　ＤｅｃｋｗｅｒＷＤ．Ｏｎｔｈｅｍｅｃｈａｎｉｓｍｏｆｈｅａｔｔｒａｎｓｆｅｒｉｎｂｕｂｂｌｅ

ｃｏｌｕｍｎｒｅａｃｔｏｒｓ．犆犺犲犿．犈狀犵．犛犮犻．，１９８０，３５ （６）：１３４１

１３４６

［１５］　ＫａｎｇＹ Ｔ，ＣｈｒｉｓｔｅｎｓｅｎＲ Ｎ，ＫａｓｈｉｗａｇｉＴ．Ａｍｍｏｎｉａ

ｗａｔｅｒ ｂｕｂｂｌｅ ａｂｓｏｒｂｅｒ ｗｉｔｈ ａ ｐｌａｔｅ ｈｅａｔ ｅｘｃｈａｎｇｅｒ．

犃犛犎犚犃犈犜狉犪狀狊犪犮狋犻狅狀狊，１９９８，１０４ （１Ｂ）：９５６９６６
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