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1 应用范围和说明

1.0.1 本规定适用于单独计算设备进、出管口的压力损失。这部分阻力是系统压力

降的一部分，称为局部阻力。它是由于液体经过设备的进口或出口时，流体的流速或

流动方向突然发生变化，以致出现涡流，增加了流体质点的相对运动和内部摩擦作用

而形成的。

1.0.2 设备进、出管口的压力损失有三种表示方法:

  1.0.2.1 采用管中流体速度头与局部阻力系数表示。

  1.0.2.2 采用压力降表示。

  1.0.2.3 采用当量长度，将流体产生的局部阻力折合成相当于流体流过长度同直

径的管道时产生的阻力表示。

1.0.3 与流体速度头一起表示管子进、出口阻力的局部阻力系数，与设备的接管形

式有关(见图7.0.1)。设备进、出口压力损失一般可按锐边进、出管口进行保守推测

(速度头损失)。

1.0.4 本规定除注明外，压力均为绝对压力。



2 设备进、出管口压力损失表达式

2.0.1 用速度头与局部阻力系数表示的表达式

            hf=KuZ/2g                                                (2.0.1)

式中

      hf— 设备进、出管口压力损失，m液柱;

      K— 局部阻力系数，取决于管道进、出口的形状配置，可查阅图7.0.1;

      g— 重力加速度，9. 81m/s2;

      u 流体在设备进口管或设备出口管内流速，m/s a

2.0.2 用压力降表示的表达式

              OPg=h,Pg                                                 (2. 0.2)

式中

      △尸。— 设备进、出管口压力损失，Pa;

        P— 根据上游流体的温度(T)、压力(P)和分子量(M)确定的流体密度，

              kg/m3;

    其余符号意义同前。

式((2.0.2)通常用在以压力降表示的水力计算中。

2.0.3 用当量长度表示的表达式

    .Lp u2
hr= 滩 二二 二-

        U Lg
(2.0.3)

式中

  hf-一 设备进、出管口压力损失，m液柱;

  D— 设备进口或出口管子的内径,m;

  Le— 设备的管口相当于管道的当量长度，见表7.0.2, m;

  又— 摩擦系数;

其余符号意义同前。



3 计算中应注意的问题

3.0.1 可压缩流体

    当可压缩性流体在管中流动时，由于克服流体阻力而使压力降低，流体的体积

(密度)就要发生变化。因此，对可压缩性流体进行水力计算时，必须考虑流体密度变

化引起的阻力变化。在高压系统中进口或出口压力损失(按同一速度头计)所引起密

度变化很小，通常可以忽略不计;而在低压系统中该压力损失所引起密度变化的影响

是不能忽略的，尤其在真空系统中。

3.0.2 易闪蒸流体

    当容器中流体的压力或液柱头发生变化时，设备进、出口管内流体在流速一定和

压力降低时可能会出现闪蒸。因此，必须在容器内给以足够的液柱头和/或足够的设

备进、出口管径尺寸，使之降低流体速度以防止闪蒸，从而减少流体进、出设备管口的

压力损失和减少由于加速度在设备管口中产生的压力变化。



4 设备进口压力损失计算

4.0.1 定义

    设备进口压力损失为流体从管道进入设备(如换热器或容器)的压力损失。

4.0.2 计算式

    以图4.0.2为例来表示设备进口压力损失计算式。

图4.0.2 流体从设备进口的压力损失

在容器进口内外列出能量衡算式

尸2一P,十睿一字一。Pf (4.0.2)

式中

      尸:— 设备进口处压力，Pa;

      P2— 容器内压力，Pa;

    aPf--一 摩擦压力损失，Pa;

      u1— 流体在进口管内流速，m/s ;

      u2— 流体在容器内流速，m/s;

      P— 设备进口管处流体密度，kg/m3 0

假设u=0，进口管按锐边考虑，按锐边管口计，设备入口处的局部阻力系数K=1. 0

(见图7.0.:所示)。流体从进口管进入设备时的压力损失:尸;一、睿，正好等于流
体进口动能的损失ufp2，则PI-P2-



5 设备出口压力损失计算

5.0.1 定义

设备出口压力损失为流体从设备进入管道的压力损失。

5.0.2 计算式

5.0.2.1 气体

以图5.0.2-1表示气体自设备进人到出口管道的压力损失计算式。

P2,U,

                  图5.0.2-1 流体从设备出口的压力损失

在容器出口内外列出能量衡算式

P2一尸，十u, p一守一:Pr (5.0. 2一1)

假设u,=0，管口为锐边时，则摩擦压力损失(见图7. 0. 1,K=0. 5)得出:

乙尸f= 0.5义uX-
2

P,一Pz一‘·5X守 (5.0.2一 2)

式中

  P,— 容器内压力，Pa;

  PZ-一 设备出口处压力，Pa;

zlP, 摩擦压力损失，Pa;

  u,— 流体在容器内的流速，m/s;

  u2-一 流体在设备出口管内的流速，m/s ;

  p— 设备出口管处流体密度，kg/m3.

由上述可见，流体从设备(如容器或换热器)流至出口管时，在出口管口处的出口
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压力损失，当管口为锐边管口时，可取1.5倍的速度头。

  5.0.2.2 液体

    (1) 饱和溶液一定要有足够高的工作液位来克服管口损失，以防止液体在管口

处闪蒸，见图5.0.2-2所示。

丁
|
嵘

                图5.0.2-2 饱和溶液从设备出口的压力损失

密度Pz=尸3

设。2=0，为了防止闪蒸，必须使

                ，2注①

h>1. 5X共
            Lg

尸2=尸,+hp38

n n ，，、U23103P,=尸，一1. 5X-
                      2

(5.0.2一 3)

(5.0.2一4)

(5.0.2一5)

上述各式中

  S— 重力加速度，9.8 1m/s2 ;

    h— 液位高度，m;

  P,— 容器内液面上的压力，Pa;

  尸z— 设备出口管处的压力，Pa;

  尸3— 设备出口管内的压力，Pa;

  注① 此处的“尸仅能保证克服从设备出口至出口管的压力损失，若要保证整个下游系统都不发生气化，"h'

        应高得足以克服下游系统的全部管道压力很失.
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u2— 设备出口管处流体的流速，m/s;

u3— 设备出口管内的流体速度，m/s;

  P2— 设备出口管处流体的密度，kg/m';

    P3— 设备出口管内的流体密度，kg/m'.

    对卧式设备，出口管多采用插入式，出口管局部系数K=O. 78(见图7.0.1所

示)，为了防止闪蒸，必须使
                  ,2注①

h>1. 78X笋
                乙g

尸2二尸} +hP2g

n 。 ，，。、u'3P3P、二 P，一1.78X-1. 78X            _，.一 ’ 2

(5-0.2一6)

(5.0.2一7)

(5.0.2一8)

    式中符号意义同前。

    (2) 不饱和溶液

    不饱和溶液在流过管口时一般不会发生闪蒸，但要防止液面上的气体带人管口，

所以也要保持一定液位高度，因此可按饱和溶液情况处理。

    (3) 气一液混合物

    气一液混合物的设备出口压力损失按均匀密度法和混合速度计算，计算式如下:

V。一W,
        Pv

(5.0.2一9)

WL

PL

Vv+VL
    A

(5.0.2一10)

(5.0.2一11)

WV+WL

Vv+VL
(5.0.2一12)

叭

汽

内

。尸一。Vmpa2 (5.0.2一13)

上述各式中

    A— 管口截面，m2;

    K— 局部阻力系数，见图7.0.1所示;

  乙尸— 设备出管口处的压力损失，Pa;

注① 此处的“h”仅能保证克服从设备出口至出口管的压力损失，若要保证整个下游系统都不发生气化，0h"

      应高得足以克服下游系统的全部管道压力损失。
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W,.— 设备出管口处的液相流量，kg/s ;

Vm— 设备出管口处的气、液相混合速度，m /s ;

wv— 设备出管口处的气相重量流量，kg/s;

VL— 设备出管口处的液相体积流量>m'/s;

Vv— 设备出管口处的气相体积流量，m'/s;

PH— 设备出管口处的气一液相均匀密度，kg/m' ;

PL— 设备出管口处的液相密度，kg/m';

Pv— 设备出管口处的气相密度，kg/m' o



6 计算举例

6.0.1 臣卜式设备插入式出口管

卜
门
卜
.0
“
心

州{作口=2.225 m

P=620 kg

图6.0. 1 计算例图(一)

解:由于出口管为插入式，由图7. 0. 1得知K=0. 78，由此需要克服管口压力损失的

液位高度为:

、，一1. 78X聂爵
管口压力损失

=0. 449m(小于设备内液位)

._ ，__、2.225z、.___ ____。

/r, =土.. Its x一厄一叶入bZU=乙/aZYa
6.0.2 速度和密度变化时出CI压力损失

叭

乃

u,=3s.2 m/s Uy=23.sm/s .0 m/s

P,=4.24 kg/m' Pz= 6. 35 kg/m' =17=A.67kg/m'

            图6.0.2 计算例图(二)

图中:A— 反应器;B,C— 换热器;D-一 分离器。



解:各段压力损失为:

(1) 乙尸= 1

(2) 乙尸= 1

22

5 X 35'2
5x23. 5'2

X4.24= 3 940Pa

X 6. 35= 2630Pa

(3)

这里

乙尸 = 15X丝;2X867= 1879Pa

u3 I P均是按两相流计算的。
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7 附图和附表

7.0.1 设备进口管口阻力系数与管口的连接形式有关，图7.0.1列出了常用的几类

连接管型式和阻力系数(K),

I              I

丁— (

    一 、、一 -

~ 一 月口.口 一 训.. .

    沪户- 产户~口一 --

K = 0. 78 K=o. so K = O. 23 K= O. 04

插入管出口

    I.

    I

锐边 出口 傲回出 口 画滑出口

      } .一./

      1 ..一、、
K= 1. 0

K = 1.0 K= 1. 0

凸出管进 口 锐边进口 圆滑进 口

                图7.0.1设备进、出管口的连接形式和相应的阻力系数

7.0.2 表7.0.2中列出了设备进、出管口的当量长度。



x芯Wv冲

346


