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第一章 换热器设计

1.1 换热器设计依据

表 1-1 换热器设计依据

内容出版日期及版号

《化工设备设计全书—换热器》 2003-5

《热交换器》 GB/T 152-2014

《压力容器》 GB 150-2011

《化工配管用无缝及焊接钢管尺寸

选用系列》
HG/T 20553-2011

《钢制管法兰、垫片和紧固件》 HG/T 20592~20635-2009

《容器支座》 JB/T 4712-2007

《补强圈》 JB/T 4736-2002

2.1 换热器设计概述

在不同温度的流体间传递热能的装置称为热交换器，简称换热器。在换热器中至少要有

两种温度不同的流体，一种流体温度高，放热；另一种流体温度低，吸热。在工程实践中有

时也会有两种以上流体参加换热的换热器，但其基本原理与前一致。化工、石油、动力、食

品等行业中广泛使用各种换热器，它们是上述这些行业的通用设备，占有十分重要的地位。

随着工业的迅速发展，能源消耗量不断增加，能源紧张已成为一个世界性问题。为缓和能源

紧张的状况，世界各国竞相采取节能措施，大力发展节能技术，已成为当前工业生产和人民

生活中一个重要课题。换热器在节能技术改造中具有很重要的作用，表现在两方面：一是在

生产工艺流程中使用着大量的换热器，提高这些换热器效率，显然可以减少能源的消耗；另

一方面，用换热器来回收工业余热，可以显著地提高设备的热效率。
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2.1.1 换热器选型

换热器选型时需要考虑的因素很多，主要是流体的性质；压力、温度及允许 压力降得

范围；对清洗、维修的要求；材料价格；使用寿命等。

 换热器种类很多，按热量交换原理和方式，可分为混合式、蓄热式和间壁式 三类。间

壁式换热器有夹套式、管式和板式换热器。 

管壳式换热器又称列管式换热器，该类换热器具有可靠性高、适应性广等优 点，在各

工业领域中得到最广泛的应用。近年来，尽管受到了其他新型换热器的挑战，但反过来也促

进其自身的发展。在换热器向高参数、大型化发展的今天， 管壳式换热器仍占主导地位。

表 1-2 换热器类型

类型 特点

刚性结构：用于管壳温差较小的情况（一般

≤50℃），管间不能清洗固定管

板式 带膨胀节：有一定的温度补偿能力，壳程只能承受

较低压力

浮头式 管内外均能承受高压，可用于高温高压场合

U型管式 管内外均能承受高压，管内清洗及检修困难

外填料函：管间容易漏泄，不宜处理易挥发，易燃

易爆及压力较高的介质

管壳式

填料函

式
内填料函：密封性能差只能用于压差较小的场合

釜式 壳体上都有个蒸发空间，用于蒸汽与液相分离

双套管

式

结构比较复杂，主要用于高温高压场合，或固定床

反应器中套管式

套管式
能逆流操作，用于传热面积较小的冷却器、冷凝器、

或预热器

螺旋 浸没式 用于管内流体的冷却、冷凝、或者管外流体的加热

管式

盘管式 喷淋式 只能用于管内流体的冷却或冷凝

板式
拆洗方便，传热面能调整，主要用于粘性较大的液

体间换热

螺旋式
可进行严格的逆流操作，有自洁作用，可回收低温

热能

伞板式
伞形传热板结构紧凑，拆洗方便，通道较小，易堵，

要求流体干净

板式

板壳式 板式类似于管束，可抽出清洗检修，压力不能太高

液膜
升降膜

式
接触时间短，效率高，无内压降，浓缩比不大于 5
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式 挂板薄

膜式

接触时间短，适用于高粘度，易结垢物料，浓缩比

11～20
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离心薄

膜式
受热时间短，清洗方便，效率高，浓缩比不大于 15

表 2-2 管壳式换热器优缺点对比

种类 优点 缺点

浮头

式换

热器

管束可以抽出，方便清洗；介质温度不

受限制；可在高温高压下工作，一般温

度≤450℃，压力≤6.4Mpa；可用于结

垢比较严重的场合

小浮头易发生内漏；金属材料耗

量大，成本高 20%；结构复杂

固定

管板

式换

热器

传热面积比浮头式换热器大 20%～30%；

旁路漏流较小；锻件使用较少，成本低

20%以上;没有内漏

壳体和管子壁温差一般宜小于

等于 50℃，大于 50℃时应在壳

体上设置膨胀节；管板与管头之

间易产生温差应力而损坏；壳程

无法清洗；管子腐蚀后造成连同

壳体报废、壳体部件寿命决定于

管子寿命，故设备寿命相对较低；

不适用于壳程易结垢场合

U 型

管式

换热

器

管束可抽出来机械清洗；壳体与管壁不

受温差限制,可在高温、高压下工作，

一般适用温度≤500℃，压力≤10Mpa；

可用于壳程结构结垢比较严重的场合；

可用于管程易腐蚀场合

在管子的 U形出冲蚀，应控制管

内流速；管程不适用于结垢较严

重的场合；单管程换热器不适用；

不适用于内导流筒，故死区较大

填料

函式

换热

器

管束可抽出机械清洗介质间温差不受

限制可用于结构比较严重的场合；可用

于管程腐蚀较重的场合；金属耗量较浮

头低 10%左右；适用温度可达 200℃，

压力可达 2.5Mpa

密封处易漏；不适用于有毒、易

燃、易爆、易挥发及贵重介质场

合

双壳

程换

热器

传热面积可减少 10%～30%；减少设备

数量和属耗量；传热效率提高；适用于

大型化装置；适用于串联台数较多；适

用于高温、高压场合

壳程压降约提高 4倍；分程隔板

与壳体密封片处易泄露；壳体直

径圆度要求较高

外导

流筒

换热

器

进出口压降降低 90%以上；进出口处流

动死区，旁路漏流减小，可提高传热有

效面积7%以上；在DN325-1800 范围内，

可增加 5%～16%传热面积；总传热效率

相应提高 12%～23%

金属耗量增加 10%（按相同直径

比较）；制造难度加大，外导流

筒处焊缝要求 100%射线探伤
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折流

杆换

热器

不易发生诱导振动损失；传热死区小，

传热效率提高 20%以上；压降小；抗垢

性能良好；适用于换热器大型化，特别

是核电换热应用

在低雷诺数 Re<6000（液相）、

Re<10000（气相）热效率较低；

造价提高 3%～5%

新结

构高

效换

热器

液相传热 Re<600，气相传热 Re<3000，

传热效率提高 25%以上；压降比折流板

式换热器小 1倍以上；适用于带固体颗

粒的场合；抗垢性能优良；适用于低温

位冷却场合

不适用于有相变传热；压降比折

流杆式换热器大

高效

重沸

器

有自清洁作用；给热系数比光管提高

3.3～10倍以上；总传热系数提高 40%

以上；节约设备重量 25%以上；适用于

塔底重沸器、侧线虹吸式重沸器；适用

于化工、制冷系统重沸器或再沸器；抗

腐蚀性能良好

在重油设备上，如渣油、原油设

备无应用历史；造价上升 10%～

15%；不适用于有湿硫化氢场合

列管换热器中常用的是固定管板式和浮头式两种。一般要根据物流的性质、流量、腐蚀

性、允许压降、操作温度与压力、结垢情况和检修清洗等要素决定选用列管换热器的型式。

从经济角度看，只要工艺条件允许，应该优先选用固定管板式换热器。但遇到以下两种情况

时，应选用浮头式换热器。

1、壳壁与管壁的温差超过 70℃；壁温相差 50~70℃。而壳程流体压力大于 0.6MPa 时，

不宜采用有波形膨胀节的固定管板式换热器。

2、壳程流体易结垢或腐蚀性强时不能采用固定管板式换热器。综合考虑本次设计任务

及制造、经济等个方面，本次设计主要采用浮头式和固定管板式换热器。 

2.1.2 物流安排 

（1）高温物流，一般走管程，除此有时为了节省保温层和减少壳体厚度，也可以使高

温物流走壳程。

（2）较高压的物流应走壳程，在壳程可以得到较高的传热系数。

（3）较粘的物流应走壳程，在壳程可以得到较高的传热系数。

（4）腐蚀性较强的物流应位于管程。

（5）对压力降有特定要求的工艺物流，应位于管程，因管程的传热系数和压降计算误

差小。
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）较脏和易结垢的物流应走管程，以便清洗和控制结垢。若必须走壳程，则应采用正方

形管子排列，并可用可拆式（浮头式、填料函式、U 形管式）换热器。

（7）流量较少的物流应走壳程，因为在壳程易使物流成为湍流状态，从而增加传热系

数。

（8）给热系数较小的物流，像气体，应走壳程，易于提高给热系数。

2.1.3 壳程数和台数 

换热器的壳径越大，传热面积也越大，单位传热面积的金属耗量程压力降比单壳程约增

加越低。采用一台较大的换热器比采用多台小换热器更经济，阻力也更小，且便于操作管理。

通常采用单壳程换热器。双壳程的隔板在制造和检修时都较困难，若把两个换热器的壳程串

联起来使用，就相当于双壳程了，但壳程压力降比单壳程约增加 6~8 倍。只有壳程流量很小，

采用最小板间距壳程流速仍很低，以致于壳程一侧流体成为主要的控制热阻，同时壳程又允

许较大的压力降时，可考虑用两个换热器串联代替双壳程。

2.1.4 温度 

（1）冷却水的出口温度不宜高于 60℃，以免结垢严重。

（2）高温端的温差不应小于 20℃，低温端的温差不应小于 5℃。当在两工艺物流之间

进行换热时，低温端的温差不应小于 20℃。

（3）在冷却或者冷凝工艺物流时，冷却剂的入口温度应高于工艺物流中易结冻组分的

冰点，一般高 5℃。

（4）在对反应物进行冷却时，为了控制反应，应维持反应物流和冷却剂之间

（5）当冷凝带有惰性气体的工艺物料时，冷却剂的出口温度应低于工艺物料的露点，

一般低 5℃。

（6）换热器的设计温度应高于最大使用温度，一般高 15°C。

2.1.5 压力降 

增强工艺物流流速，可增大传热系数，使换热器结构紧凑，但增加流速将关系到换热器

的压力降，磨蚀和振动破坏加剧等。压力降增加使动力消耗增强，因此，最大允许的压力降

范围一般限制如下表。

表 1-3 允许的压力降范围
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工艺物流的压力/Pa 允许压力降△P/Pa
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＜9.8×104 9.8×103

9.8×104~16.7×104 3.9×103~3.3×104

＞16.7×104 ＞9.8×104

2.1.6 换热管

（1）换热管规格

表 1-4 换热管规格表

管子规格/mm
材料 换热管标准

外径 壁厚

≥14~30 2~2.5
＞30~50 2.5~3

碳钢

低合金钢

GB/T 8163
GB 9948

57 3.5
GB 13296 ≥14~30 ＞1.0~2.0
GB 9948 ＞30~50

57
不锈钢

GB/T14976
≤34

＞2.0~3.0

36~50
＞50~55

铝

铝合金
GB/T 6893

10
2.0~3.5

11~18
19~30铜 GB/T 1527
10~12

1.0~3.0

＞12~18
＞18~25铜合金 GB/T 8890
＞25~28

1.0~3.0

10~30
＞30~40

钛

钛合金
GB/T 3625

＞40~50
0.5~2.5

在选择管道规格时，通常选用 Φ19mm 的管子；对于易结垢的物料，为方便清洗，采

用外径 Φ25mm 或 Φ38mm 的管子；对于有气液两相流的工艺物流或者物 流流量较大工

艺物流，一般选用较大的管径。

2.1.7 管长 

在满足设计要求的前提下，尽量选用较短的管子，以降低压降。

（1）管程数
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随着管程数增加，管内流速和传热系数均相应的增加，因此一般选在 1～2 或者 4 管程，

不宜选用太高的管程数，以免压力降过大。

（2）换热管中心距

管心距为管径的 1.25～1.5 倍，常用换热管中心距一般按照下表选取。

表 1-5 换热管中心距/mm
换热管外径 19 25 32 38
换热管中心距 25 32 40 48

分程隔板槽两侧相邻管中心距 38 44 52 60

2.1.8 排列方式 

正三角形排列更为紧凑，管外流体的湍动程度高，给热系数大，而正方形排列的管束清

洗方便，对易结垢流体更为适用，如将管束旋转 45℃放置，也可提高给热系数。

2.1.9 折流板 

折流板可以改变壳程流体的方向，使其垂直于管束流动，获得较好的传热效果。

表 1-6 折流板间距/mm
公称直径 管长 折流板间距

≤3000 100
≤500

4500-6000 -
200 300 450 600 -

600-800 1500-1600 150 200 300 450 600 -
≤6000 200 -

900-1300
7500,9000

-
-

300 450 600
750

6000 300
1400-1600

7500,9000
- -

-
450 600 750

1700-1800 6000-9000 - - - 450 600 750

依据表中的数据，可以确定折流板数目。对于 DN500mm，选择一对；对于 DN500～

1000mm，选择两对；对于 DN＞1000mm，选择三对以上。

2.1.10 裕量

对于工艺物流间的换热，留有实际传热面积应比计算所需传热面积大 30%−

50%。
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3.1 换热器选型示例：E0415 

在对工艺流程的换热器设计与选型中，先按照实际工业实施情况以及成本因素，对车间

进行了热集成，优化了换热网络，然后针对特定的换热任务，确定合适的换热工艺参数，并

进行换热费用的优化，再根据国家标准 GB/T152-2014《热交换器》以及《化工工艺设计手

册（下）》第四版，使用 Aspen Exchanger Design and Rating V7.2 进行换热设备的设计，以此

作为参考从工艺手册上选取换热器。

3.1.1 换热器选型参数设计

（一）流股参数确定

①流股参数确定

利用 Aspen Plus V10 对 E0415 进行简捷计算，可以得到该换热器所需换热面积为 55.3m2

以及各流股参数如下：

表 1-7 流股参数

流股名称
压力

/kPa
温度/℃

质量流量

/kg/hr

气相质

量分率
主要组成

管程入口 719.5 202.4 69992.1 0 99.98% wt醋酸

管程出口 719.5 136 69992.1 0 99.98% wt醋酸 

壳程入口 1500 30 79000 1
100.0% wt

乙烯

壳程出口 1500 120 79000 1
100.0%wt

乙烯

②换热器型式的选择

该换热器选择工业上最常见的管壳式换热器。

固定管板换热器结构简单；在相同的壳体直径内，排管最多，比较紧凑；在有折流板的

壳侧流动中，E
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旁路最小，管程可以分成任一偶数程数。由于两管板被换热管互相支撑，与其他管壳式

换热器相比，管板最薄，不仅造价低而且没跟管子内侧都能进行清洗。所以选择管壳式换热

器中最常见的固定管板式换热器。

图 1-1 换热器结构图

在换热器具体形式上，选择 B 型前端封头管箱，单管程 E 型壳体，以及常用的 M 型后



年产 15 万吨醋酸乙烯酯和 29 万吨醋酸项目 换热器设计说明书

12

端管箱。



年产 15 万吨醋酸乙烯酯和 29 万吨醋酸项目 换热器设计说明书

12

③流体通道选择

固定管板式换热器每根管子内侧都能进行清洗；但壳侧清洗较难，不能进行机械清洗，

所以宜用于不易结垢和清洁的流体；高温流体一般走管程，可以节省保温层和减少壳体厚度。

所以醋酸走管程。

④设计压力

该换热器的操作压力为管程 8.2bar，壳程 16bar。换热器的设计压力为设计温度下的最

大工作压力，一般为正常工作压力的 1.1 倍。这里取管程设计压力为 9.02bar，壳程设计压

力为 17.6bar。

设置 EDR 中换热器的压降，当出口绝压小于 0.1Mpa（真空条件）时压降不大于进口压

强的 40%，当出口绝压大于 0.1Mpa 时，压降不大于进口压强的 20%，所以在 EDR 里设置管

程允许压降为 0.05MPa，壳程允许压降为 0.026MPa。

⑤设计温度

该换热器的壳程工作温度为 30~120℃，管程工作温度为 137~203℃,进出口温差符合本

项目最经济温差。设计温度以工作温度为依据，一般为工作温度+（15～30）℃，这里取壳

程设计温度为 140℃，管程设计温度为 230℃。

⑥传热系数

传热系数主要由传热膜系数、固壁热阻和垢层热阻三部分组成。其中传热膜系数和固壁

热阻在 EDR 中为自动默认值。

该换热器壳程介质为乙烯，根据《化工工艺设计手册》（第四册）的污垢热阻经验系数

（图 2-2 所示），选取污垢系数为 8.6×10-5m2·K/W，管程介质为醋酸，同样从手册上查得

污垢系数，为保证换热效果选取较大的污垢系数为 1.72×10-4m2·K/W。
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图 2-2 工艺物料污垢热阻经验系数图

⑦选用材质

壳体选用 Q345R 板材，换热器选用 16Mn 管材。

⑧EDR 数据导入

将上述数据导入 EDR，如下图：

图 1-3 流股输入数据图

（二）换热器选型结构设计

①换热器结构参数选择

管径越小换热器越紧凑、越便宜。但是，管径越小换热器的压降越大。结合 JB/T 4715-92

规定，对于固定管板式换热器，常用换热管外径有 19mm 和 25mm。根据生产成本以及该换

热器实际换热需求，选择换热管外径为 19mm，管厚 2mm。

选择换热管排列方式为常用的正三角形，有利于壳程物料形成湍流,提高管板利用率，

根据 JB/T 4715-92，管心距为 25mm。

选择折流板形式为单弓形折流板，根据 JB/T 4715-92，选择折流板间距为 200mm，圆缺

率取 25%。

根据 JB/T 4715-92，拉杆、定距杆规格为：
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图 1-4 软件截图

②换热器接管设计

壳程入口：工艺液体体积流量为 1.123 m3/s，流速取 10m/s

壳程入口接管内径为：

𝐷i = 4𝑉
πu

= 4 × 1.123
3.14 × 10

= 377𝑚𝑚

根据 GB/T8163-2008 无缝钢管，圆整后得到接管尺寸为Ф377×15。

壳程出口：工艺液体体积流量为 1.536m3/s，流速取 20m/s

壳程出口接管内径为：    

𝐷i = 4𝑉
πu

= 4 × 1.536
3.14 × 20

= 312𝑚𝑚

根据 GB/T8163-2008 无缝钢管，圆整后得到接管尺寸为Ф325×7。

壳程接管尺寸及方位如图所示：
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图 1-5 壳程接管尺寸圆整值

管程入口：醋酸蒸汽体积流量为 0.024m3/s，流速取 2m/s

管程入口接管内径为：    

𝐷i = 4𝑉
πu

= 4 × 0.0024
3.14 × 2

= 124𝑚𝑚

根据 GB/T8163-2008 无缝钢管，圆整后得到接管尺寸为Ф127×5。

管程出口：导热油体积流量为 0.021m3/s，流速取 2m/s

管程出口接管内径为：    

𝐷i = 4𝑉
πu

= 4 × 0.021
3.14 × 0.3

= 116𝑚𝑚

根据 GB/T8163-2008 无缝钢管，圆整后得到接管尺寸为Ф121×4。
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图 1-6 管程接管尺寸圆整值

③换热器结构参数设计及初步选型

主要结构参数如图所示：

图 2-9 换热器校核数据截图

校核结果如下：
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以上内容仅为本文档的试下载部分，为可阅读页数的一半内容。

如要下载或阅读全文，请访问：

https://d.book118.com/728001103030007002
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