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“列管式换热器设计”任务书“列管式换热器设计”任务书

（一）设计题目

列管式换热器设计——混合气体处理能力 226500kg/h

（二）设计任务及操作条件

为满足某生产需要，需将混合气体采用循环冷却水冷却，使混合气体的温

度从 100 ℃冷却至 48 ℃，已知混合气体的压力为 6.9Mpa ，循环冷却水的压力为

0.4Mpa ，循环水入口温度 25 ℃，出口温度 42 ℃。要求处理混合气体的流量为

226500kg/h ，试设计一台列管式换热器，完成该设计任务。

（三）混合气体在各定性温度下的有关物性数据：

名称 密度ρ

（kg/h ）

热容 Cp

（KJ/kg ℃）

导热系数λ 粘度μ

（Pa*S ）（ w/m ℃）

0.0279混合气体 90 3.297
1.5* 10 5

（四）循环冷却水在各定性温度下的有关物性数据：

名称 密度ρ

（kg/m ）

热容 Cp

(KJ/kg ℃)

导热系数λ

（w/m ℃）

粘度μ

（Pa*S ）

冷却水 994.30 4.174 0.624
0.679* 10 3
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第一章 概述

§1.1换热器的应用

在工业生产中，为实现物料之间热量传递过程的设备统称为换热器。它是

化工、冶炼、机械和其它许多工业广泛应用的一种通用工艺设备，特别是对于迅

速发展的化工、炼油等工业生产来说，换热器尤为重要。通常在化工厂的建设中，

换热器的投资约占总投资的 10~20% ，在石油冶炼厂中约占全部工艺投资的

40~50% 。

换热器的类型随工业发展而扩大，早期的换热设备犹如制造水平和科学水平

的限制，多有结构简单、换热面积小和体积较大等的特点，后来列管式换热器的

诞生使其成为长期以来化工生产中使用的典型换热设备。

表 1-1换热器的分类及主要性能比较

分类 名称 相对费用 耗用金属

（kg/m））

管

壳

式

固定管板式

浮头式

U 型管式

填料函式

板

式

波纹板式

螺纹板式

板翘式

管

式

蛇管沉浸式

喷淋式

套管式

空冷式

箱管式

其它 板壳式

1.22

1.01

1.28

0.6

0.8~1.1

0.8~1.4

0.8~1.8

0.5~0.7

1

46

16

50

16

100

60

150

100

24

2.8

4.0

5.7

100

100

6.4

260~360

1000

-269~500

10

800

800

30

84

最高操作压力

（MPa ）

1000~1500

最高使用温度

（℃）

44
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§1.2 列管式换热器的主要结构

管壳式换热器(列管式换热器)适用于冷却、冷凝、加热、换热、再沸、蒸发

和废热回收等方面。由于其具有结构牢、操作弹性大、可靠程度高、适应性强、

使用范围广等优点，在工程上使用广泛，特别是在高温高压下。只有当流量小、

压力与温度低，特别是物流对碳钢具有腐蚀性或粘度很高时选用板式换热器，如

果流量小，但压力或温度较高时选用套管式换热器。而具体的选用则需要综合多

种因素择优选择。常用列管式换热器的基本构型有一下几种。

（1）固定管板式换热器 换热管束固定在两块管板上，管板又分别焊在外壳的

两端，管子、管板和壳体都是刚性连接。当管壁与壳壁的壁温相差大于50℃时，

为减小或消除温差产生的热应力，必须设有温差补偿装置，比如波形膨胀节。固

定管板式换热器结构较简单，制造成本低，管程可用多种结构，规格范围广，在

生产中广泛应用。因壳侧不易清洗故不适宜较脏或有腐蚀性的物流的换热，适用

于壳壁与管壁温差小于 70℃、壳程压力不高、壳程结垢不严重、并且可以用化

学方法清洗的场合。

（2）浮头式换热器 一端管板与壳体固定，另一端管板可以在壳体内自由浮

动。壳体与管束对热膨胀是自由的，因而壳体与管束之间无温差应力。为了浮头

部分便于检修、安装和清洗，浮头端常常设计成可拆卸结构，安装时要保证浮头

的密封，否则操作时无法知道内浮头端是否泄漏。浮头式换热器的应用比较普遍，

但结构复杂，相对费用较高

（3）U 形管式换热器 管束弯成 U 形，两端固定在同一块管板上，壳体与管

束分开，仅有一块管板，无浮头，可以不考虑温差补偿。

U 形管式换热器结构简单，管束可以从壳体内抽出，便于管外清洗。但管内

清洗困难，故管内必须是清洁和不易结垢的物流。管束中心存在空隙，流体易走

短路从而影响传热效果。管板上排管数较少，U 形管不能互换，结构不紧凑。

（4）填料函式换热器 浮头部分与壳体采用填料函密封。一是把填料函设置在

浮头端的接管处；二是把填料函设置在管板处；三是把浮头伸出空调外设置成外

填料函式。

填料函式换热器具有浮头式的优点，又克服了固定管板式的缺点，制造方便，

易于检修清洗。但是由于填料函密封性能的限制，目前只用于直径 700mm 以下
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的换热器，大直径很少采用， 尤其在操作压力和温度较高时就更少采用。 壳程内

不宜走易挥发、易燃、易爆及有毒物流。

第二章第二章第二章 列管式换热器的设计及计算列管式换热器的设计及计算列管式换热器的设计及计算

§ 2.1 设计方案初选

一、选择换热器类型

考虑制造费用、 操作具体条件要求、维护费用及清洗的难易程度的因素，初

步选择固定管板式换热器（后续计算表明应该选择浮头式）。

二、流程安排

流程的安排应该考虑到一下原则：

1. 易结垢的流体应走易清洗的一侧。

2. 有时在设计上要提高流体的流速来提高传热膜系数， 在这种情况下应将需

提高流速的流体放在管程。

3. 具有腐蚀性的流体应走管程。

4. 粘度大的流体应走壳程。

需要指出的是， 以上要求常常不能同时满足， 故在设计中应该考虑其主要问

题。根据本次实验的要求，由于冷却水容易结垢，为便于清洗，应使水走管程，

混合气体走壳程。从热交换角度， 混合气体走壳程可以与空气进行热交换， 增大

传热强度。选用 ΦΦ 25 × 2.5 mm 的 10 号碳钢管。

三、 确定物性数据

壳程混合气体的定性温度 T ： T =100 ℃    T =48 ℃   T=(T +T )/2=74 ℃

管程冷却水的定性温度 t ： t =25 ℃     t =42 ℃   t=(t +t )/2=33.5 ℃

各物性数据如表 2.1

名称 密度 ρ

（kg/h ）

热容 Cp

（KJ/kg ℃）

导热系数 λ 粘度 μ

（Pa*S ）（ w/m ℃）

0.0279

导热系数 λ

（w/m ℃）

混合气体

名称

90

密度 ρ

（kg/m ）

3.297

热容 Cp

(KJ/kg℃)

1.5* 10 55

粘度 μ

（Pa*S ）

冷却水 994.30 4.174 0.624
0.679* 10 33

§ 2.2 估算传热面积

一、换热器的热负荷

换热器的热负荷是指在确定的物流进口条件下，使其达到规定的出口状态，

冷流体和热流体之间所交换的热量，或是通过冷、热流体间壁所传递的热量。 在

热损失很小，可以忽略不计的条件下， 对于无相变的工艺物流， 换热器的热负荷

由下式确定：

6
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Q = m

1

c

p

Δ

t
1 1

式中 Q -------- 热负荷， kJ/h ；

m ---- 工艺流体的质量流速， kg/h ；

cc

p
1

---- 工艺流体的热容， kJ/kg ℃；

Δ

t
1

---- 工艺流体的温度变化，℃

* 由上式计算本次列管式换热器设计的热负荷：

Q = m

1

c

p
1

Δ

t
1

=226500 ×× 3.297× (100 － 48)

=38832006kJ/h

=10787kw

二、冷却剂的用量

冷却剂的用量取决于工艺流体所需的热量及冷却剂的进出口温度， 此外还与设备

的热损失有关。 而对于流体被冷却的情况， 工艺流体所放出的热量等于冷却剂所

吸收的热量与热损失之和，在实际设计中，为可靠起见，常可忽略热损失，以下

式计算冷却剂用量：

Q

1mm

2 c

pp
2

ΔΔ

t
2

式中 m

2

---------- 冷却剂用量， kg/h ；

c

p
2

---------- 冷却剂热容， kJ/kg ℃；

Δ

t

---------- 冷却剂进出口温度的变化，℃

2

* 由上式计算本次列管式换热器设计的冷却剂用量：

10787 10 3

m

2

=

34 .174 10 （ 42 — 25 ）

=152.01kg/s=547270kg/h

三、平均传热温差

平均传热温差是换热器的传热推动力， 其值不仅和进出口温度有关， 而且与

换热器内两种流体的流型有关。

对于逆流和并流，平均 温差均可用换热器两端流体温度的对数平均温差表

示，即：

Δ

t
1

－ Δ

t
2Δ

t
m

Δ

t
1lnln

Δ

t
2

式中 Δ

t
m

------- 逆流

或并流的平均传热温差， ℃；

7
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图 2-1

逆流： Δ
t1
=T － t

2
Δ
t2
=T － t

1
并流： Δ

t1
=T － t

1
Δ
t2
=T － t

2

* 按逆流计算本次列管式换热器设计的平均传热温差：

Δ
tm

Δ
t1
－－Δ

t2 （100－42）－（48－25）= 37.8℃（100－42）Δ
t1 lnlnln （48－25）Δ
t2

四、传热面积

对于传热面积的估算可根据流体的具体情况，参考换热器传热系数的大致范围选

取合适的 K 值，然后利用传热速率方程式，初步确定所需的传热面积：

Q
1A

K
tm

式中 A-----------估算的传热面积， m 2；

K-----------选取的传热系数， w/ m 2℃；

tm
--------平均传热温差，℃

Q
1
----------换热器的热负荷， kw

考虑到估算性质的影响，常取传热面积为计算值的 1.5~1.15倍。

* 根据本次设计的要求，查列管式换热器用作冷却器时的 K 值范围表选择总

的传热系数 K=350w m 2/℃

按逆流估算本次列管式换热器设计的

传热面积：

10787 103Q
1A =

K
tm

350 37..8

=815.3m 2

§ 2.3 工艺结构尺寸的设计

一、选择管径及管内流速

若选择较小管径，管内传热膜系数可以提高，而且对于同样传热面积来说可

以减小壳体直径。但管径小，流动阻力大，机械清洗困难，设计时可根据具体情

况选用合适的管径。

根据本次设计要求及查常用换热管的规格和尺寸偏差表、 列管式换热器中不

同粘度液体的最大流速表以及列管式换热器常用流速，选择 GB8163 —8（碳钢）

25 2..5取管内流速 uu
1

1.3m/s

二、选择管长、确定管程数和总管数

8
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选定管径和管内流速后，可由下式确定单程管数：
V

n
1

2d
1
u

4

式中 n
1
------ 单程管数目；

3V ------ 管程的体积流量， m / ss ；

d
1
------ 传热管内径，m ；

u ------- 管内流体流速， m / ss

可得单程换热器的管长如下：
A

L

n
1

d
0

式中 L------L------ 按单程计算的管长，m ；

A ------ 估算的传热面积， m 2；

d
0
-----管外径，m

如果按单程计算的管太长，则应该采用多程管，此时应按实际情况选择每程

管的长度。在选取管长时应注意合理利用材料，还要使换热器具有适宜的长径比。

列管式换热器的长径比可在 4~25 范围内，一般情况下为 6~10 。

确定了每程管子长度后即可求的管程数：

N
L

p ll

式中 L-------- 按单程计算的管长，m ；

L-------- 选取的每程管长，m ；

N
p
------ 管程数（必须取整数）

则换热器的总管数为：

N
TT

N
p
n
1

式中 N
T

------- 换热器总管数

* 由上式分别计算本次列管式换热器设计的管程数和传热管数：
152 .01 / 994 .30V

n
1

= =374.3=375 （根）
2

2
0 .785 （0 .02 ） 1 .3

d
1
u

4

按单程管计算所需的传热管长度：
A 815 .3

L = =27.7m

n
1

d
0

3 .14 0 .025 375

因此按单程管设计时传热管过长，宜采用多程管结构。根据本次设计的实际

情况，去传热管长 l=7m ，则该换热器的管程数为：
27 ..7

N
L

= =4 （管程）
p 7ll

传热管总数 N
T

=375 ×4=1500 （根）

三、平均传热温差校正及壳程数三、平均传热温差校正及壳程数

换热器的平均传热温差由下式计算：

热流体的温降 T
1

T
2

冷流体的温升 t
2
- t

1R P
冷流体的温升 t

2
t
1

两流体最初温差 T
1

t
1

9
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其中温差校正系数
t
与流体的进出口

温度有关，也与换热器的壳程数及管程数有

关（
t
值可查温差校正系数图）。而一般

要求
t
值不得低于0.8，否则会出现温度交

叉或温度逼近的情况，此时应该采用多壳程

结构的换热器或多台换热器串联。

* 本次列管式换热器设计平均传热温差

的计算：

100 48 =3.0 P
42 25

0..227R 100 2542 25

按单壳程，双管程，查温差校正系数图得
t
=0.91

平均传热温差：
ttmm t ttm逆逆

= 0.93 37.8=35.2℃

由于平均传热温差校正系数大于0.8，同时壳程流体流量较大，故取单壳程合适。

四、管子排列

换热管管板上的排列方式有正方形直列、正方形错列、三角形直列、三

角形错列和同心圆排列，如下图所示。

 (a) 正方形直列 （b）正方形错列     (c) 三角形直列

（d）三角形错列 （e）同心圆排列

正三角形排列结构紧凑；正方形排列便于机械清洗。对于多管程换热器，

常采用组合排列方式。每程内都采用正三角形排列，而在各程之间为了便于安装

隔 板 ， 采 用 正 方 形 排 列 方 式 。

管板的作用是将受热管束连接在一起，并将管程和壳程的流体分隔开来。管

板与管子的连接可胀接或焊接。

* 本次列管式换热器的设计采用组合排列法，即每程内均按正三角形排列，隔

板两侧采用正方形排列。

取管心距t 1.25d
0

1.25 25 32（mm）

t
6 22（mm）

2
即各程相邻的管心距为 22 2=44（mm ）管束的分程方法， 由于每程各

有传热管375根，其前后管箱中隔板设置和介质的流通顺序按如图选取。

隔板中心到距离其最近一排管中心距离的计算：SS

10



南京工业大学本科生课程设计南京工业大学本科生课程设计

五、壳体内径

采用多管程换热器壳体的内径由下式计算：

式中 N
T
------传热管数目

---------管板利用率（正三角形排列， 2 管程， =0.7~0.85）

需要指出的是，由此计算的内径仅做参考， 内径的可靠确定方法是按比例在管板

上画出隔板位置并进行排管，以此确定内径。

* 本次列管式换热器设计中取管板利用率 =0.75，则有：

N
TD 1.05t 1.05 32 1500 /0.75 1502.（6 mm ）

D 1..05t
N
T

按卷制壳体的金级挡，考虑到管板利用率为 0.75，取 DD =1500（mm ）

六、折流板

安装折流挡板的目的是为提高管外表面传热系数， 为取得良好的效果， 挡板

图 2-2

的形状和间距必须适当。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。切去的弓形高度约

..圆 盘圆 缺
形形 ％，一般取为外壳内径的 10～40 25％，过高或过低都不利于传热 。

* 本次列管式换热器设计的折流板取圆缺形，圆缺的高度为壳体内径的 25%

即：

3 7 5h 25% 1 5 0 0 （mm ）

折流板间距 B=0.3D=0.3 ×1500=450(mm)

传热管长 7000
—1 —1 14..5 14（块）折流板数 NN

B 折流板间距 450

七、其它主要附件及接管

拉杆数量与直径可查《拉杆直径与拉杆数表》选取

* 本次列管式换热器设计的内径为 1500mm 故其拉杆直径为

1616mmmm ，拉杆数量不得少于 10 个。
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在壳程入口处应该设置防冲挡板，如图2-3

图2-3

换热器流体进出口接管不宜采用轴向接管，但如果必须采用轴向接管时，应
考虑设置管程缓冲挡板，而接管直径取决于处理量和适宜的流速，同时还应考虑
结构的协调性及强度要求。
* 本次列管式换热器设计中，对于壳程流体进出口接管，若取接管内流速为
u
1

10m /ss，则接管内径为：

D
1

4V 4 226500/(3600 90)
0.298（m）

u
1

3.14 10

对于管程流体进出口接管，若取管内流体流速u
2

2..5m /s则接管内径为：

4 547270/(3600 994.3)
0.312（m）

3.14 2.5
圆整后，取壳程流体进出口接管规格为400mm 20mm ，取管程流体进出

口接管规格为350mm 10mm

DD
2

第三章 列管式换热器工艺设计的核算

§3.1传热能力的核算
核算的目的在于验证所设计的换热器是否能打到规定的热负荷，并留有一定

的传热面积裕度。
1、壳程流体传热膜系数的核算
克恩提出的对于采用圆缺形折流板时壳程流体的传热膜系数的计算式为：

a
0

0..36
d
e

Re0.55Pr1/3( 0 0.14)

w
式中

00
-----管外传热膜系数，w //m 2℃℃；

------壳程流体的导热系数，w /m℃℃
dd
e
--------当量直径，m；

R
e
--------管外流动雷诺数；

P
r
---------普兰特常数，取定性温度下的值
---------流体定性温度下的粘度，Paa s；

w
--------流体壁温下的粘度，Pa s

而当量直径d
e
随管子的布置方式而变化，对于采用三角形排列的情况：
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