
项目二 物料换热操作 

【知识目标】 

l 了解各类型换热器的结构、特点及应用； 

l 理解传热的基本方式、机理、特点及影响因素； 

l 掌握间壁式换热器的传热计算。 

【能力目标】 

l 能操作换热器； 

l 能进行列管式换热器的选型计算。 

【项目导读】 

在化工生产中，通常需对原料进行加热或冷却，在化学反应中，对于放热或吸热反应， 

为了保持最佳反应温度，又必须及时移出或补充热量；对某些单元操作，如蒸发、结晶、 

蒸馏和干燥等，也需要输入或输出热量，才能保证操作的正常进行；此外，设备和管道的 

保温，生产过程中热量的综合利用及余热回收等都涉及传热问题。因此，传热设备不仅在 

化工厂的设备投资中占有很大的比例，而且它们所消耗的能量也是相当大的。 

化工生产过程中对传热的要求可分为两种情况：一是强化传热，如各种换热设备中的 

传热；二是削弱传热，如设备和管道的保温。 

【项目描述】 

在化工生产中，通常需对原料进行加热或冷却，对设备和管道进行保温，此外，生产 

过程中热量的综合利用及余热回收在化工生产过程中越来越受到重视。德州实华化工有限 

公司合成氨车间生产线需完成年产 45 万吨液氨的生产任务，现一氧化碳变换工段换热器换 

热能力下降，需要对换热器进行选型，保证生产正常运行。本项目以换热器的选型为基础， 

来完成物料传热过程的分析及换热器的操作。 

任务一 认识换热器结构 

【任务描述】 

本任务以管式加热炉、常压精馏装置仿真软件为载体，按实际情况对物料换热过程进 

行分析，明确换热器由哪几部分组成及其作用，了解换热器的种类及结构。
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【任务资讯】 

在化工生产过程中，传热通常是在两种流体间进行的，故称换热。要实现热量的交换， 

必须要采用特定的设备，通常把这种用于交换热量的设备通称为换热器。 

一、换热器的分类 

由于物料的性质和传热的要求各不相同，因此，换热器种类繁多，结构形式多样。换 

热器可按多种方式进行分类。 

（一）按换热器的用途分类 

按用途分类的换热器见表 2­1。 

表 2­1  按用途分类的换热器 

名称 应用 

加热器 用于把流体加热到所需的温度，被加热流体在加热过程中不发生相变 

预热器 用于流体的预热，以提高整套工艺装置的效率 

过热器 用于加热饱和蒸汽，使其达到过热状态 

蒸发器 用于加热液体，使之蒸发汽化 

再沸器 是蒸馏过程的专用设备，用于加热塔底液体，使之受热汽化 

冷却器 用于冷却流体，使之达到所需的温度 

冷凝器 用于冷凝饱和蒸汽，使之放出潜热而凝结液化 

（二）按换热器的作用原理分类 

按作用原理分类的换热器见表 2­2。 

表 2­2  按作用原理分类的换热器 

名称 特点 应用 

间壁式 

换热器 

两流体被固体壁面分开，互不接触，热量由热流体通 

过壁面传给冷流体 

适用于两流体在换热过程中不允 

许混合的场合。应用最广，形式 

多样 

混合式 

换热器 

两流体直接接触，相互混合进行换热。结构简单，设 

备及操作费用均较低，传热效率高 

适用于两流体允许混合的场合， 

常见的设备有凉水塔、洗涤塔、 

文氏管及喷射冷凝器等 

蓄热式 

换热器 

借助蓄热体将热量由热流体传给冷流体。结构简单， 

可耐高温，其缺点是设备体积庞大，传热效率低且不 

能完全避免两流体的混合 

煤制气过程的气化炉、回转式空 

气预热器 

中间载热体 

式换热器 

将两个间壁式换热器由在其中循环的载热体（又称热 

媒）连接起来，载热体在高温流体换热器中从热流体 

吸收热量后，带至低温流体换热器传给冷流体 

多用于核能工业、 冷冻技术及余热 

利用中。热管式换热器即属此类 

（三）按换热器传热面形状和结构分类 

（1）管式换热器。管式换热器通过管子壁面进行传热，按传热管的结构不同，可分
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为列管式换热器、套管式换热器、蛇管式换热器和翅片管式换热器等四种。管式换热器应 

用最广。 

（2）板式换热器。板式换热器通过板面进行传热，按传热板的结构形式，可分为平板 

式换热器、螺旋板式换热器、板翅式换热器和板式换热器等四种。 

（3）特殊形式换热器。这类换热器是指根据工艺特殊要求而设计的具有特殊结构的换 

热器，如回转式换热器、热管换热器、同流式换热器等。 

二、间壁式换热器的结构形式 

1．列管换热器 

列管换热器又称管壳换热器，是一种通用的标准换热设备。它具有结构简单、坚固耐 

用、用材广泛、清洗方便、适用性强等优点，在生产中得到广泛应用，在换热设备中占主 

导地位。列管换热器根据结构特点可分为以下几种，见表 2­3。 

表 2­3  列管换热器的分类 

名称 结构 特点 应用 

固定 

管板 

式换 

热器 

它由壳体、封头、管束、 

管板、折流挡板等部件构 

成，管束两端固定在两管 

板上，如图 2­1所示 

优点是结构简单、紧凑、管内便于清洗；缺 

点是壳程不能进行机械清洗，且当壳体与换 

热管的温差较大（大于  50℃）时产生的温差 

应力（又叫热应力）具有破坏性，需在壳体 

上设置膨胀节，因而壳程压力受膨胀节强度 

限制不能太高 

适用于壳程流体清 

洁且不结垢，两流 

体温差不大或温差 

较大但壳程压力不 

高的场合 

浮头 

式换 

热器 

结构如图 2­2 所示，其结 

构特点是一端管板不与壳 

体固定连接，可以在壳体 

内沿轴向自由伸缩，该端 

称为浮头 

优点是当换热管与壳体有温差存在，壳体或 

换热管膨胀时，互不约束，消除了热应力； 

管束可以从管内抽出，便于管内和管间的清 

洗。其缺点是结构复杂，用材量大，造价高 

应用十分广泛，适 

用于壳体与管束温 

差较大或壳程流体 

容易结垢的场合 

U  形 

管式 

换热 

器 

结构如图 2­3 所示。其结 

构特点是只有一个管板， 

管子成 U形，管子两端固 

定在同一管板上。管束可 

以自由伸缩，解决了热补 

偿问题 

优点是结构简单，运行可靠，造价低；管间 

清洗较方便。其缺点是管内清洗较困难，管 

板利用率低 

适用于管程、壳程 

温差较大或壳程介 

质易结垢而管程介 

质不易结垢的场合 

填料 

函式 

换热 

器 

结构如图 2­4 所示。其结 

构特点是管板只有一端与 

壳体固定，另一端采用填 

料函密封。管束可以自由 

伸缩，不会产生热应力 

优点是结构较浮头式换热器简单，造价低； 

管束可以从壳体内抽出，管程、壳程均能进 

行清洗，维修方便。其缺点是填料函耐压不 

高，一般小于 4.0 MPa；壳程介质可能通过填 

料函外漏 

适用于管程、壳程 

温差较大或介质易 

结垢，需要经常清 

洗且壳程压力不高 

的场合 

釜式 

换热 

器 

结构如图 2­5 所示。其结 

构特点是在壳体上部设置 

蒸发空间。管束可以为固 

定管板式、浮头式或 U形 

管式 

清洗方便，并能承受高温、高压 

适用于液—气式换 

热（其中液体沸腾 

汽化）， 可作为简单 

的废热锅炉
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图 2­1  固定管板式换热器 

图 2­2  浮头式换热器 

图 2­3    U形管式换热器 

图 2­4  填料函式换热器 

图 2­5  釜式换热器
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为改善换热器的传热，工程上常用多程换热器。若流体在管束内来回流过多次，则称 

为多管程，一般除单管程外，管程数为偶数，有二、四、六、八程等，但随着管程数的增 

加，流动阻力迅速增大，因此管程数不宜过多，一般为二、四管程。在壳体内，也可在与 

管束轴线平行方向设置纵向隔板使壳程分为多程，但是由于制造、安装及维修上的困难， 

工程上较少使用，通常采用折流挡板，以改善壳程传热。 
2．套管换热器 

套管换热器是由两种直径不同的直管套在一起组成同心套管，然后将若干段这样的套 

管连接而成，其结构如图 2­6 所示。每一段套管称为一程，程数可根据所需传热面积的多少 

而增减。换热时一种流体走内管，另一种流体走环隙，传热面为内管壁。 

图 2­6  套管换热器 

套管换热器的优点是结构简单，能耐高压，传热面积可根据需要增减。其缺点是单位 

传热面积的金属耗量大，管子接头多，检修清洗不方便。此类换热器适用于高温、高压及 

流量较小的场合。 
3．蛇管换热器 

蛇管换热器根据操作方式不同，分为沉浸式和喷淋式两类，见表 2­4。 

表 2­4  蛇管换热器 

名称 结构 特点 应用 

沉浸 

式蛇 

管换 

热器 

以金属管弯绕而成，制成适应容器的 

形状，沉浸在容器内的液体中。管内 

流体与容器内液体隔着管壁进行换 

热。 几种常用的蛇管形状如图 2­7所示 

结构简单，造价低廉，便于防腐， 

能承受高压。为提高传热效果，常 

需加搅拌装置 

喷淋 

式蛇 

管换 

热器 

各排蛇管均垂直地固定在支架上， 结 

构如图 2­8所示，冷却水由蛇管上方 

的喷淋装置均匀地喷洒在各排蛇管 

上，并沿着管外表面淋下 

优点是检修清洗方便、 传热效果好， 

蛇管的排数可根据所需传热面积 

定。缺点是体积庞大，占地面积多； 

冷却水耗用量较大，喷淋不均匀 

置于室外通风处， 

常用于冷却管内热 

流体 

4．夹套换热器 

夹套换热器的结构如图 2­9所示，主要用于反应器的加热或冷却。它由一个装在容器外 

部的夹套构成，与反应器或容器构成一个整体，器壁就是换热器的传热面。其优点是结构 

简单，容易制造。其缺点是传热面积小，器内流体处于自然对流状态，传热效率低；夹套 

内部清洗困难。夹套内的加热剂和冷却剂一般只能使用不易结垢的水蒸气、冷却水和氨等。
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夹套内通蒸汽时，应从上部进入，冷凝水从底部排出；夹套内通液体载热体时，应从底部 

进入，从上部流出。 

图 2­7  沉浸式蛇管的形式 图 2­8  喷淋式蛇管换热器 

图 2­9  夹套换热器 

5．其他类型换热器 

其他类型换热器见表 2­5。 

表 2­5  其他类型换热器 

名称 结构 特点及应用 

螺 旋 

板 式 

换 热 

器 

结构如图  2­10 所示，由焊在中心隔板 

上的两块金属薄板卷制而成， 两薄板之 

间形成螺旋形通道， 两板之间焊有定距 

柱以维持通道间距， 螺旋板的两端焊有 

盖板。两流体分别在两通道内流动，通 

过螺旋板进行换热 

优点是结构紧凑，单位体积传热面积大；流体在换热器 

内做严格的逆流流动，可在较小的温差下操作，能充分 

利用低温能源；由于流向不断改变，且允许选用较高流 

速，故传热效果好；又由于流速较高，同时有惯性离心 

力的作用，污垢不易沉积。其缺点是制造和检修都比较 

困难；流动阻力较大；操作压力和温度不能太高，一般 

压力在 2MPa以下，温度则不超过 400℃ 

翅 片 

式 换 

热器 

在换热管的外表面或内表面， 或同时装 

有许多翅片， 常用翅片有纵向和横向两 

类，如图 2­11所示 

用于气体的加热或冷却，当换热的另一方为液体或发 

生相变时，在气体一侧设置翅片，既可增大传热面积， 

又可增加气体的湍动程度，提高传热效率 

平 板 

式 换 

热器 

结构如图  2­12 所示。它由若干块长方 

形薄金属板叠加排列、 夹紧组装于支架 

上构成。两相邻板的边缘衬有垫片，压 

紧后板间形成流体通道。 板片是平板式 

换热器的核心部件， 板面常被冲压成各 

种凹凸的波纹状 

优点是结构紧凑，单位体积传热面积大；组装灵活方 

便；有较高的传热效率，可随时增减板数，有利于清 

洗和维修。其缺点是处理量小，受垫片材料性能的限 

制，操作压力和温度不能过高。适用于需要经常清洗， 

工作环境要求十分紧凑，操作压力在 2.5 MPa以下， 

温度在−35℃～200℃间的场合
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续表 

名称 结构 特点及应用 

板 翅 

式 换 

热器 

基本单元体由翅片、隔板及封条组成， 

如图  2­13（a）所示。翅片上下放置隔 

板，两侧边缘由封条密封，即组成一个 

单元体。将一定数量的单元体组合起 

来，并进行适当排列，然后焊在带有进 

出口的集流箱上，如图 2­13（b） 、 （c） 、 

（d）所示。板翅式换热器一般用铝合金 

制造 

它是一种轻巧、紧凑、高效的换热装置，优点是单位 

体积传热面积大，传热效果好；操作温度范围较广， 

适用于低温或超低温场合；允许的操作压力较高，可 

达 5  MPa。其缺点是易堵塞，流动阻力大；清洗检修 

困难，要求介质洁净。其应用领域已从航空、航天、 

电子等少数部门逐渐发展到石油化工、天然气液化、 

气体分离等更多的工业部门 

图 2­10  螺旋板式换热器 图 2­11  常用翅片的类型 

图 2­12  平板式换热器及常见板片的形状 

（a）板束结构 （b）逆流式 （c）错流式 （d）错逆流式 

图 2­13  板翅片式换热器 

（a） 

（b） 

（a）水平波纹板 （b）人字形波纹板 （c）圆弧形波纹板
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【任务分析】 

通过现场观察换热器，认识各类换热器的结构，能够识读换热系统的工艺流程图，能 

够绘制换热器结构图。 

【任务实施】 

步骤一：观看换热器结构动画，对换热器结构形成初步认识。 

步骤二：在实训室现场观察换热器，对换热器及物料换热过程形成感性认识，分析各 

种换热器的结构、特点及适用场合。 

步骤三：小组讨论，综合分析换热器结构、换热系统组成及作用、换热基本规律及工 

业换热方式。 

【知识拓展】 

热管换热器 

热管换热器是用一种称为热管的新型换热元件组合而成的换热装置。目前使用的热管 

换热器多为箱式结构，由壳体、热管和隔板组成，把一组热管组合成一个箱形，中间用隔 

板分为热、冷两个流体通道，一般热管外壁上装有翅片，以强化传热效果，如图 2­14 所示。 

热管是主要的传热元件，具有很高的导热性能，主要由密封管子、吸液芯及蒸气通道 

三部分组成。热管的种类很多，但其基本结构和工作原理基本相同。以吸液芯热管为例， 

如图 2­15 所示。在一根密闭的金属管内充以适量的工作液，紧靠管子内壁处装有金属丝网 

或纤维等多孔物质，称为吸液芯。热管沿轴向分成三段：蒸发段、绝热段和冷凝段。在蒸 

发段，当热流体从管外流过时，热量通过管壁传给工作液，使其汽化，蒸气在压差作用下， 

沿管子的轴向流动，在冷凝段向冷流体放出潜热而凝结，冷凝液在吸液芯内流回热端，再 

从热流体处吸收热量而汽化。如此反复循环，热量便不断地从热流体传给冷流体。绝热段 

的作用是当热源与冷源隔开时，使管内的工作液不与外界进行热量交换。 

图 2­14  热管式换热器图 图 2­15  热管结构示意图 

热管换热器的传热通过热量传递工作液汽化、蒸气流动和冷凝三步进行，由于汽化和 

冷凝的对流强度都很大，蒸气的流动阻力又较小，因此热管的传热热阻很小，即使在两端
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温度差很小的情况下，也能传递很大的热量。因此，它特别适用于低温差传热的场合。热 

管换热器具有重量轻、结构简单、经济耐用、使用寿命长、工作可靠等优点，可应用于化 

工、电子、机械等工业部门中。 

【思考与练习】 

1．试述换热器的分类、各种类型换热器的结构特点及工业应用。 
2．传热的基本方式有哪几种？各自的特点是什么？ 
3．依据作用原理换热器可分为哪几类？应用于什么场合？ 
4．依据传热面的形状和结构换热器可分为哪几类？ 
5．在有相变传热的换热器中通常安装有排除不凝性气体的阀门，为什么？ 

任务二 换热器工艺条件的确定 

【任务描述】 

德州实华化工有限公司合成氨生产线上一氧化碳变换工段要求根据年产 45万吨生产工 

艺合理选择一套换热器并优化。通过确定换热器的换热面积、测定换热器的传热系数，编 

写换热器选型的初步方案。 

任务 2.1  确定换热器的换热面积 

【任务描述】 

换热器的换热面积是影响换热器换热性能的重要参数，也是对传热设备进行工艺计算 

的依据。本任务通过分析间壁式换热器内的传热过程，使学生能够选择换热器内流体的流 

动方向，确定换热器的换热面积。 

【任务资讯】 

在化工生产中，传热过程是通过换热器实现的，其中间壁式换热器应用最为广泛，冷 

热两种流体通过间壁传热过程进行传热。在传热方向上热量传递过程包括三个步骤：热流 

体将热量传递到间壁的一侧，热量自间壁一侧传递至另一侧，热量由壁面向冷流体传递。 

总之，热量传递总是自高温处至低温处传递。间壁式换热器内热量传递有两种基本方 

式：热传导、热对流。 

一、热传导 

热传导又称导热，借助物质的分子、原子或自由电子的运动将热量从物体温度较高的 

部位传递到温度较低的部位。热传导可发生在物体内部或直接接触的物体之间。在热传导 

过程中，没有物质的宏观位移。
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1．傅里叶定律 

傅里叶定律是导热的基本定律，表达式为 

Q =−λA d 
d 
t 
x 

（2­1） 

式中  Q——导热速率，J/s 或W； 
λ——导热系数，W/(m∙K)； 

A——垂直于导热方向的导热面积，m 2 ； 

dt/dx——温度梯度，是导热方向上温度的变化率，指向温度增加的方向。 

由于导热方向为温度下降的方向，故右端须加一负号。 
2．导热系数 

导热系数是表征物质导热性能的一个物性参数，λ 越大，导热性能越好。导热性能的大 

小与物质的组成、结构、密度、温度及压力等有关。 

物质的导热系数通常由实验测定。各种物质的导热系数数值差别极大，一般而言，金 

属的导热系数最大，非金属次之，液体的较小，而气体的最小。工程上常见物质的导热系 

数可从有关手册中查得。书后附录中提供了一些物质的导热系数。 

在导热过程中，固体壁面内的温度沿传热方向发生变化，其导热系数也应变化，但在 

工程计算中，为简便起见通常使用平均导热系数，即取壁面两侧温度下 λ 的平均值或平均温 

度下的 λ 值。 
3．傅里叶定律的工业应用 

工业生产中的导热问题大多是圆筒壁中的导热问题。如图 2­16 所示，设圆筒壁的内、 

外半径分别为 r1 和 r2，长度为 l，可以看出圆筒壁的传热面积随半径而变。 

图 2­16  单层圆筒壁热传导 

若圆筒壁内、外表面温度分别为 t1 和 t2，且 t1＞t2。若在圆筒壁半径 r 处沿半径方向取 

微元厚度为 dr 的薄层圆筒，其传热面积可视为常量，等于 2πrl；同时通过该薄层的温度变 

化为 dt，则根据傅里叶定律通过该薄层的导热速率可表示为 
d 
d 

λ = −  t Q A 
r 

（2­2） 

将上式变量积分并整理得
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( ) 1 2 

2 

1 

2 

ln 

λ π − 
= 

l t t 
Q  r 

r 

（2­3） 

式（2­3）即为单层圆筒壁的导热速率公式。 

与其他传递过程类似，传热速率可表示为传热推动力与传热阻力之比，即 
( ) 1 2 

2 

1 

2 

ln 

λ π − ∆ 
= = 

l t t  t Q 
r  R 
r 

（2­4） 

则圆筒壁的导热热阻 R 为 
2 

1 
ln 

2 λ 
= 

π 

r 
r R 
l 

（2­5） 

令圆筒壁平均面积 Am 为 
Am=2  m r l π （2­6） 

其中 
2 1 

m 
2 

1 
ln 

− 
= r r r 

r 
r 

（2­7） 

当 r2/r1≤2 时，上式中的对数平均值可用算术平均值代替。 

式中  Am——圆筒壁的对数平均面积，m 2 ； 

rm——圆筒壁的对数平均半径，m； 

由式（2­5）至（2­7）整理可得 
2 1 

m m 

δ 
λ λ 
− 

= = r r R 
A A 

（2­8） 

式中  δ——圆筒壁的厚度，m； 

m 

δ
λ 

= R 
A 

——单层圆筒壁导热热阻，K/W。 

由式（2­4）可以看出，在温度差一定时，提高传热速率的关键在于减小传热热阻。导 

热壁面越厚、导热面积和导热系数越小，其热阻越大。 

在工程上，多层圆筒壁的导热情况也比较常见，例如：在高温或低温管道的外部包上 

一层乃至多层保温材料，以减少热量损失（或冷量损失）；在反应器或其他容器内衬以工程 

塑料或其他材料以减小腐蚀；在换热器内换热管的内、外表面形成污垢等，其导热速率公 

式可查阅相关资料。 

二、传热基本方程 

间壁式换热涉及壁面的温度，而通常壁面温度是未知的。为解决这一问题，在实际传 

热计算中，常将换热器中热、冷流体的温度差代入传热推动力的总传热速率方程，此方程
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又称为传热基本方程，即 

Q=KAΔtm=  m 
1 
t 

KA 

∆ =  m t 
R 
∆ 

（2­9） 

式中  Q——传热速率，W； 
K——总传热系数，W/ (m 2 ∙K)； 
A——传热面积，m 2 ； 
Δtm——传热平均温度差，K； 
R——换热器的总热阻，K/W； 

对于一定的传热任务，确定换热器所需传热面积是选择换热器型号的核心。传热面积 

由传热基本方程计算确定。由式（2­9）得 

A= 
m 

Q 
K t ∆ 

（2­10） 

由上式可知，要计算传热面积，必须先求得传热速率  Q、传热平均温度差Δtm 以及总 

传热系数 K，下面将逐一进行介绍。 

三、传热平均温度差 

在传热基本方程中，Δtm 为换热器的传热平均温度差，随着冷、热两流体在传热过程中 

的温度变化情况不同，传热平均温度差的大小及计算也不同，就换热器中冷、热流体温度 

变化情况而言，有恒温传热与变温传热两种，现分别予以讨论。 

（一）恒温传热时的平均温度差 

当两流体在换热过程中均发生相变时，热流体温度 T和冷流体温度 t 始终保持不变，这 

称为恒温传热。如蒸发器中，饱和蒸汽和沸腾液体间的传热过程。此时，冷、热流体的温 

度均不随位置变化，两者间的温度差处处相等。因此，换热器的传热推动力可取任一传热 

截面上的温度差，即 
Δtm=T−t  （2­11） 

（二）变温传热时的平均温度差 

换热器中间壁一侧或两侧流体的温度通常沿换热器管长而变化，此类传热则称为变温 

传热。

1．一侧流体变温传热 

例如，用饱和蒸汽加热冷流体，蒸气冷凝温度不变，而冷流体的温度不断上升，如图 
2­17（a）所示；用烟道气加热沸腾的液体，烟道气温度不断下降，而沸腾的液体温度始终 

保持在沸点不变，如图 2­17（b）所示。 
2．两侧流体变温传热 

冷、热流体的温度均沿着传热面发生变化，即两流体在传热过程中均不发生相变，其 

传热温度差显然也是变化的，并且流动方向不同，传热平均温度差也不同，即平均温度差 

的大小与两流体间的相对流动方向有关，如图 2­18 所示。
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（a） （b） 

图 2­17  一侧变温传热过程的温差变化 

（a）逆流 （b）并流 

图 2­18  两侧变温传热过程的温差变化 

在间壁式换热器中，两流体间可以有五种不同的流动方式。若两流体的流动方向相同， 

称为并流；若两流体的流动方向相反，称为逆流；若两流体的流动方向垂直交叉，称为错 

流；若一流体沿一方向流动，另一流体反复折流，称为简单折流；若两流体均作折流，或 

既有折流，又有错流，称为复杂折流。套管换热器中可实现完全的并流或逆流。 
3．并、逆流时的传热平均温度差 

由热量衡算公式和传热基本方程联立即可导出传热平均温度差计算式，即 

Δtm= 

2 

1 

2 1 

ln 
t 
t 
t t 

∆ 
∆ 
∆ − ∆ （2­12） 

式中  Δtm——对数平均温度差，K； 
Δt1、Δt2——换热器两端冷热两流体的温差，K。 

式（2­12）是并流和逆流时传热平均温度差的计算通式，对于各种变温传热都适用。当 

一侧变温时，不论逆流或并流，平均温度差相等；当两侧变温传热时，并流和逆流平均温 

度差不同。在计算时注意，一般取换热器两端 Δt 中数值较大者为 Δt1，较小者为 Δt2。 

此外，当 Δt1/Δt2≤2 时，可近似用算术平均值代替对数平均值，即 

Δtm= 
2 

2 1  t t ∆ + ∆ （2­13） 

4．错、折流时的传热平均温度差 

列管式换热器中，为了强化传热等原因，两流体并非做简单的并流和逆流，而是比较 

复杂的折流或错流，如图 2­19 所示。
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（a）错流 （b）折流 

图 2­19  折流和错流示意图 

对于错流和折流时传热平均温度差的求取，由于其复杂性，不能像并、逆流那样，直 

接推导出其计算式。计算方法通常先按逆流计算对数平均温度差  m t ′ ∆ ，再乘以一个恒小于 1 
的校正系数  t ϕ ∆ ，即 

Δtm=  m t ′ ∆  t ϕ ∆ （2­14） 

式中  t ϕ ∆ 称为温度差校正系数，其大小与流体的温度变化有关，可表示为两参数 P和 R 

的函数，即 
( , ) ϕ ∆ = t  f P R 

P= 
两流体的最初温度差 

冷流体的温升 
= 

− 
− 

1 1 

1 2 

t T 
t t  （2­15） 

R= 
冷流体的温升 

热流体的温降 
= 

− 
− 

1 2 

2 1 

t t 
T T  （2­16） 

t ϕ ∆ 可根据 P和 R 两参数由图 2­20 查取。图 2­20 中（a） 、 （b） 、 （c） 、 （d）为折流过程 

的  t ϕ ∆ ：算图，分别为单、双、三、四壳程，每个壳程内的管程可以是二、四、六、八程； 

图 2­20（e）为错流过程的  t ϕ ∆ 算图。 

（a）单壳程 

图 2­20  温差校正系数图
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（d）四壳程 

图 2­20  温差校正系数图（续图） 

（b）双壳程 

（c）三壳程
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图 2­20  温差校正系数图（续图） 

四、对流传热 

对流又称给热，是指利用流体质点在传热方向上的相对运动，将热量由一处传递至另 

一处。对流中总是伴有热传导。根据引起流体质点相对运动的原因不同，热对流可分为强 

制对流和自然对流。若相对运动是由外力作用（如泵、风机、搅拌器等）而引起的，这种 

对流则称为强制对流；若相对运动是由流体内部各部分温度的不同而产生密度的差异，使 

流体质点发生相对运动，此对流则称为自然对流。 

在间壁式换热器内，热量从热流体传到固体壁面，或从固体壁面传到冷流体，传热方 

式既有对流又伴随热传导，因此工程上把流体与壁面之间的热量传递统称为对流传热。 

（一）对流传热的分析 

我们已经知道，当流体沿壁面做湍流流动时，在 

靠近壁面处总有层流内层存在， 在层流内层和湍流主 

体之间有一过渡层。如图 2­21 所示，在湍流主体内， 

由于流体质点湍动剧烈，所以在传热方向上，流体的 

温度差极小，各处的温度基本相同，热量传递主要依 

靠涡流传热，其热阻很小，传热速度极快。而在层流 

内层中，流体仅沿壁面平行流动，在传热方向上没有 

质点位移，所以热量传递主要依靠热传导进行，由于 

流体的导热系数很小，故热阻主要集中在层流内层 

中，因此温度差也主要集中在该层内。因此，减薄层 

流内层的厚度是强化对流传热的重要途径。 

（二）对流传热基本方程——牛顿冷却定律 

对流传热与流体的流动情况及流体的性质等有 

关，其影响因素很多。其传热速率可用牛顿冷却定律 

表示 
图 2­21  对流传热的分析
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Q=  A t α ∆ = 
R 
t 

A 

t ∆ 
= 

∆ 

α 
1 

（2­17） 

式中  Q——对流传热速率，W； 
α ——对流传热膜系数（或对流传热系数、给热系数） ，W/(m 2 ∙K) 
A——对流传热面积，m 2 ； 
Δt——流体与壁面间温度差的平均值，K；当流体被加热时，Δt=tW−t；当流体被冷却 

时，Δt=T−TW。 
R=1/(  A α  )——对流传热热阻，K/W； 

牛顿冷却定律是将复杂的对流传热问题，用一简单的关系式来表达，实质上是将矛盾 

集中在α 上，因此，研究α 的影响因素及其求取方法，便成为解决对流传热问题的关键。 

（三）对流传热膜系数 

对流传热膜系数反映了对流传热的强度，α 越大，说明对流强度越大，对流传热热阻越小。 
α 是受诸多因素影响的一个参数，表  2­6 列出了几种对流传热情况下的α 值，从中可 

以看出，气体的α 值最小，载热体发生相变时的α 值最大，且比气体的α 值大得多。 

表 2­6 α 值的经验范围 

对流传热类型（无相变）  2 /[W/(m K)] α ⋅ 对流传热类型（无相变）  2 /[W/(m K)] α ⋅ 

气体加热或冷却  5～100  有机蒸气冷凝  500～2000 

油加热或冷却  60～1700  水蒸气冷凝  5000～15000 

水加热或冷却  200～15000  水沸腾  2500～25000 

1．影响对流传热膜系数的因素 

影响对流传热膜系数α 的因素有以下五方面。 

（1）对流的形成原因。自然对流与强制对流的流动原因不同，其传热规律也不相同。 

一般强制对流传热时的α 值较自然对流传热的值大。 

（2）流体的性质。影响α 的物理性质有导热系数、比热容、黏度和密度等。对同种流 

体，这些物性又是温度的函数，有些还与压力有关。 

（3）相变情况。在对流传热过程中，流体有无相变对传热有不同的影响，一般流体有 

相变时的α 较无相变时大。 

（4）流体的运动状态。流体的 Re 值越大，湍动程度越大，层流内层的厚度越薄，α 越 

大；反之，则越小。 

（5）传热壁面的形状、位置及长短等。传热壁面的形状（如管内、管外、板、翅片等）、 

传热壁面的方位、布置（如水平或垂直放置、管束的排列方式等）及传热面的尺寸（如管 

径、管长、板高等）都对α 有直接的影响。 
2．无相变传热时对流传热膜系数的关联式 

由于影响α 的因素很多，要建立一个通式求各种条件下的α 是不可能的。通常是采用 

实验关联法获得各种条件下α 的关联式。流体无相变传热时的对流传热膜系数的关联式为
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=  m n h Nu ARe Pr Gr  （2­18） 

表 2­7 列出了各有关特征数的名称、符号及意义。 

表 2­7  特征数的名称及意义 

特征数名称 符号 形式 意义 

努塞尔特数  Nu  / l α λ 表示α的特征数 

雷诺数  Re  / luρ µ 确定流动状态的特征数 

普兰特效  Pr  / p c µ λ 表示物性影响的特征数 

格拉斯霍夫数  Gr  略 表示自然对流影响的特征数 

在使用α 关联式时应注意以下几个方面。 
1）应用范围。关联式中 Re、Pr、Gr 等特征数的数值范围。 

2）特征尺寸。Nu、Re 等特征数中 l 应如何取值。 
3）定性温度。确定各特征数中流体的物性参数所依据的温度。 

随不同的条件，α 的关联式有多种。每一个α 关联式对上述三个方面都有明确的规定 

和说明。 

无相变流体在圆直管内做强制湍流时α 关联式如下： 

（1）低黏度流体（小于 2 倍常温水的黏度） 。 
0.8 0.023  n Nu Re Pr = （2­19） 

或 
0.8 

0.023 
µ ρ λ 

α 
µ λ 

    
=     

    

n 
p i 

i 

c d u 
d 

（2­20） 

式中 n 的取值方法是：当流体被加热时，n=0.4；当流体被冷却时，n=0.3。 
1）应用范围：Re>10000，0.7＜Pr＜120；管长与管径之比 l/di≥60。若 l/di＜60，将由 

式（2­20）算得的α 乘以［1+(di/l) 0.7 ］加以修正。 
2）特征尺寸 l：取管内径 di。 
3）定性温度：取流体进、出口温度的算术平均值。 

（2）高黏度液体。 
0.8 0.33 

W 0.027 Nu Re Pr ϕ = （2­21） 

1）应用范围和特征尺寸与式（2­19）相同。 
2）定性温度：取流体进、出口温度的算术平均值。 
W ϕ 为黏度校正系数，当液体被加热时，  W ϕ =1.05；当流体被冷却时，  W ϕ =0.95。 

（四）流体有相变时的对流传热 

流体相变传热有两种情况：一种是蒸气的冷凝，一种是液体的沸腾。化工生产中，流 

体在换热过程中发生相变的情况很多，例如，在蒸发过程中，作为加热剂的蒸气会冷凝成 

液体，被加热的物料则会沸腾汽化。由于流体在对流传热过程中伴随有相态变化，因此有 

相变比无相变时的对流传热过程更为复杂。
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1．蒸气冷凝 

如果蒸气处于比其饱和温度低的环境中，将出现冷凝现象。在换热器内，当饱和蒸汽 

与温度较低的壁面接触时，蒸气将释放出潜热，并在壁面上冷凝成液体，发生在蒸气冷凝 

和壁面之间的传热称为冷凝对流传热，简称“冷凝传热” 。冷凝传热速率与蒸气的冷凝方式 

密切相关。蒸气冷凝主要有两种方式：膜状冷凝和滴状冷凝。如果冷凝液能够润湿壁面， 

则会在壁面上形成一层液膜，称为膜状冷凝；如果冷凝液不能润湿壁面，则会在壁面上杂 

乱无章地形成许多小液滴，称为滴状冷凝。 

在膜状冷凝过程中，壁面被液膜所覆盖，此时蒸气的冷凝只能在液膜的表面进行，即 

蒸气冷凝放出的潜热必须通过液膜后才能传给壁面，因此冷凝液膜往往成为膜状冷凝的主 

要热阻。冷凝液膜在重力作用下沿壁面向下流动时，其厚度不断增加，所以壁面越高或水 

平放置的管子管径越大，则整个壁面的平均α 也就越小。 

在滴状冷凝过程中，壁面的大部分直接暴露在蒸气中，由于在这些部位没有液膜阻碍 

热流，故其α 很大，是膜状冷凝的十倍左右。 

尽管如此，但是要保持滴状冷凝是很困难的。即使在开始阶段为滴状冷凝，但经过一 

段时间后，由于液珠的聚集，大部分都要变成膜状冷凝。为了保持滴状冷凝，可采用各种 

不同的壁面涂层和蒸气添加剂，但这些方法还处于研究和实验中，故在进行冷凝计算时， 

为安全起见一般按膜状冷凝来处理。 
2．液体沸腾 

将液体加热到操作条件下的饱和温度时，整个液体内部都将会有气泡产生，这种现象 

称为液体沸腾。发生在沸腾液体与固体壁面之间的传热称为沸腾对流传热，简称为“沸腾 

传热” 。 

工业上液体沸腾的方法主要有两种：一种是将加热壁面浸没在液体中，液体在壁面处 

受热沸腾，这称为池内沸腾；另一种是液体在管内流动时受热沸腾，这称为管内沸腾。后 

者机理更为复杂。 

目前，对有相变时的对流传热的研究还不是很充分，尽管迄今已有一些对流传热系数 

的经验公式可供使用，但其可靠程度并不很高。 

【任务分析】 

利用傅里叶定律可以解决工业生产中的导热问题，分析并掌握传热规律。本任务要求 

应用传热的基本知识，计算出换热器的热负荷，掌握换热器换热面积的测定。 

【任务实施】 

步骤一：应用傅里叶定律计算单层圆筒壁的散热量。 

【例 2­1】已知Φ 32×3.5 mm、长 6 m的钢管，内壁温度为 100℃，外壁温度为 90℃， 

试求该管在单位时间内的散热量。 

解：已知 r1=0.0125 m，r2=0.016 m，tw1=100℃，tw2=90℃，l=6 m，查得 λ=45 W/(m ⋅K)
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w1 w2 
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2 ( )  2 6 45(100 90)  68690 0.016 ln ln 
0.0125 
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= = = 

l t t 
Q  r 

r 

W 

应用圆筒壁的导热速率公式可以确定导热速率、壁面温度及估算壁面厚度。 

步骤二：测定换热器的换热面积。 

【例 2­2】在套管换热器内，热流体温度由 180℃冷却至 140℃，冷流体温度由 60℃上 

升到 120℃。试分别计算：两流体做逆流和并流时的平均温度差；若操作条件下，换热器的 

热负荷为 585 kW，其总传热系数 K为 300 W/(m 2 ⋅K)， 两流体做逆流和并流时所需的换热器 

的传热面积。 

解:（1）传热平均推动力 

逆流时 热流体温度  180 →140 ℃ ℃ 

冷流体温度  120 ←60 ℃ ℃ 

两端温度差  60℃  80℃ 

所以 Δtm=  1 2 

1 

2 
ln 

t t 
t 
t 

∆ − ∆ 
∆ 
∆ 

= 80 60 
80 ln 
60 

− 
=69.5℃ 

并流时 热流体温度  180 →140 ℃ ℃ 

冷流体温度  60 →120 ℃ ℃ 

两端温度差  120     20 ℃ ℃ 

所以 Δtm=  1 2 

1 

2 
ln 

t t 
t 
t 

∆ − ∆ 
∆ 
∆ 

= 120 20 
120 ln 
20 

− 
=55.8℃ 

（2）所需传热面积 

逆流时  A= 
m 

Q 
K t ∆ 

=  28.06 
5 . 69 300 

10 585  3 

= 
× 
×  m 2 

并流时  A= 
m 

Q 
K t ∆ 

=  34.95 
8 . 55 300 

10 585  3 

= 
× 
×  m 2 

步骤三：小组讨论，共同总结换热器传热基本规律。 

【知识拓展】 

传热的基本方式 

根据传热机理的不同，热量传递有三种基本方式：热传导、热对流和热辐射。 
1．热传导（简称“导热” ） 

热传导是指在物体内部或相互接触的物体表面之间，由于分子、原子及自由电子等微
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观粒子的热运动而产生的热量传递现象。纯导热现象可以发生在固体内部，也可以发生在 

静止的液体和气体之中，典型的热传导发生在固体中。 
2．热对流 

热对流是指由于流体的宏观运动使不同温度的流体相对位移而产生的热量传递现象。 

特点：热对流只发生在流体之中，并伴有微观粒子热运动而产生的导热。根据引起流体质 

点相对运动的原因不同，热对流可分为强制对流和自然对流。流体在发生强制对流时，往 

往伴随着自然对流，但一般强制对流的强度比自然对流的强度大得多。 
3．热辐射 

热辐射是指由于物体内部微观粒子的热运动而使物体向外发射辐射能的现象。具体地 

说，物体将热能转变为辐射能，以电磁波的形式在空中进行传播，当遇到另一个能吸收辐 

射能的物体时，即被其部分或全部吸收并转变为热能。 

注意：只要物体温度大于绝对温度 0 K，就能发生热辐射，辐射不需要介质，可在真空 

中传播，但是只有物体温度较高时，辐射传热才能称为主要的传热方式。 

【思考与练习】 

1．平壁导热与圆筒壁的区别是什么？ 
2．为什么换热器中两流体应尽可能采用逆流？什么时候采用并流？ 
3．传热的基本方式有哪几种？各自的特点是什么？ 
4．什么是对流传热？试分析对流传热的机理。 
5．由不同材质组成两层等厚平壁，联合导热，温度变化如附图所示。试判断它们的导 

热系数的大小，并说明理由。 

5题 附图 

6．对流传热膜系数α的影响因素有哪些？如何提高对流传热膜系数？ 
7．试简述采用不同流向时平均温度差的大小以及各自特点。 
8．有一Φ 108×4 mm的管道，内通以 200 kPa 的饱和蒸汽。已知其外壁温度为 110℃。 

内壁温度以蒸气温度计，试求每米管长的导热量。 
9．用一单壳程四管程的列管换热器来加热某溶液，使其从  30℃加热至  50℃，加热剂 

则从 120℃下降至 45℃，试求换热器的平均温度差。 

t1 
t2 

t3
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任务 2.2  测定换热器的传热系数 

【任务描述】 

工业上以间壁式换热器应用最广，而间壁传热过程是由固体间壁内部的导热及间壁两 

侧流体与固体表面之间的对流传热组合而成的。在学习了热传导和对流传热的基础上，本 

任务讨论传热全过程的计算，通过套管式换热器总传热系数的测定，学会换热器传热系数 

的测定方法，以解决工业列管式换热器选型和操作分析问题。 

【任务资讯】 

一、换热器的热负荷 

为了达到一定的换热目的，要求换热器在单位时间内传递的热量称为换热器的热负荷。 

（一）热负荷与传热速率的关系 

传热速率是换热器单位时间能够传递的热量，是换热器的生产能力，主要由换热界自 

身的性能决定。热负荷是生产上要求换热器单位时间传递的热量，是换热器的生产任务。 

为确保换热器能完成传热任务，换热器的传热速率需大于、至少等于其热负荷。 

在换热器的选型过程中，可用热负荷代替传热速率，求得传热面积后再考虑一定的安 

全余量，然后进行选型或设计。 

（二）热负荷的确定 

对于间壁式换热器，若换热器保温性能良好，热损失可以忽略不计，在单位时间内热 

流体放出的热量等于冷流体吸收的热量，即 
Q=Qh=Qc  （2­22） 

式中  Qh——热流体放出的热量，W； 

Qc——冷流体吸收的热量，W； 
1．焓差法 

由于工业换热器中流体的进、出口压力差不大，故可近似为恒压过程。根据热力学定 

律，恒压过程热等于物系的焓差，则 
Qh=Wh(H1−H2)  （2­23） 

或  Qc=Wc(h2−h1)  （2­23a） 

式中  Wh、Wc——热、冷流体的质量流量，kg/s； 
H1、H2——热流体的进、出口焓，J/kg； 
h2、h1——冷流体的进、出口焓，J/kg。 

焓差法较为简单，但仅适用于流体的焓可查取的情况，本教材附录中列出了空气、水 

及水蒸气的焓。
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2．显热法 

若流体在换热过程中没有相变化，且流体的比热容可视为常数或可取为流体进、出口 

平均温度下的比热容，其传热量可按下式计算。 
Qh=Wh cph(T1−T2)  （2­24） 

或  Qc=Wc cpc(t2−t1)  （2­24a） 

式中  cph、cpc——热、冷流体的定压比热容，J/(kg∙K)； 
T1、T2——热流体的进、出口温度，K； 
t2、t1——冷流体的进、出口温度，K。 

注意  cp 的求取：一般由流体换热前后的平均温度（即流体进出换热器的平均温度） 
(T1+T2)/2 或(t2+t1)/2 查得。教材附录中列有关于比热容的图（表）。 

注意：在 SI单位制中，温度的单位是 K，但就温度差而言，其单位用 K 或℃是等效的， 

两者均可使用。 
3．潜热法 

若流体在换热过程中仅仅发生恒温相变，其传热量可按下式计算 
Qh=Wh rh  （2­25） 

或  Qc=Wcrc  （2­25a） 

式中  rh、rc——热、冷流体的汽化潜热，J/kg。 

【例 2­3】在一套管换热器内用 0.16  MPa 的饱和蒸汽加热空气，饱和蒸汽的消耗量为 
10 kg/h，冷凝后进一步冷却到 100℃，试求换热器的热负荷。 

解：从附录中查得  p=0.16  MPa 的饱和蒸汽的有关参数，饱和水蒸汽温度  TS=113℃， 
H1=2698.1 kJ/kg，100℃水的焓 H2=418.68 kJ/kg。 

则  Qh=Wh(H1−H2)=(10/3600)×(2698.1−418.68)=6.33 kW 

二、总传热系数 

总传热系数是描述传热过程强弱的物理量，传热系数越大，传热热阻越小，则传热效 

果越好。在工程上总传热系数是评价换热器传热性能的重要参数，也是对传热设备进行工 

艺计算的依据。影响传热系数 K 值的因素主要有换热器的类型、流体的种类和性质以及操 

作条件等。获取传热系数的方法主要有以下几种。 
1．总传热系数的计算公式 

前已述及，间壁式换热器中，热、冷流体通过间壁的传热由热流体的对流传热、固体 

壁面的导热及冷流体的对流传热三步串联组成。对于稳定传热过程，各串联环节传热速率 

相等，过程的总热阻等于各分热阻之和，可联立传热基本方程、对流传热速率方程及导热 

速率方程，得 

i i m o o 

1 1 1 
KA A A A 

δ 
α λ α 

= + + （2­26） 

式（2­26）即为计算 K 值的基本公式。计算时，等式左边的传热面积 A 可分别选择传 

热面（管壁面）的外表面积 Ao 或内表面积 Ai 或平均表面积 Am，但传热系数 K 必须与所选
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传热面积相对应。 

若 A 取 Ao，则有 

Ko= 
o o 

i i m 

1 
1 
o 

A A 
A A 

δ 
α λ α 

+ + 
（2­27） 

同理，若 A取 Ai，则有 

Ki= 
i i 

i m o o 

1 
1  A A 

A A 
δ 

α λ α 
+ + 

（2­28） 

若 A 取 Am，则有 

Km= 
m m 

i i o o 

1 
A A 
A A 

δ 
α λ α 

+ + 
（2­29） 

式中  Ao、Ai、Am——传热壁的外表面积、内表面积、平均表面积，m 2 ； 
Ki、Ko、Km——基于 Ao、Ai、Am 的传热系数，W/(m 2 ⋅K)。 

2．污垢热阻的影响 

换热器在实际操作中，传热壁面常有污垢形成，对传热产生附加热阻，该热阻称为污垢 

热阻。通常污垢热阻比传热壁面的热阻大得多，因而在传热计算中应考虑污垢热阻的影响。 

影响污垢热阻的因素很多，主要有流体的性质、传热壁面的材料、操作条件、清洗周 

期等。由于污垢热阻的厚度及导热系数难以准确地估计，因此通常选用经验值，表 2­8 列出 

于一些常见流体的污垢热阻 RS 的经验值。 

表 2­8  常见流体的污垢热阻 

流体  Rs/(m 2 ∙℃∙Kw ­1 )  流体  Rs/(m 2 ∙℃∙Kw ­1 ) 

水蒸气 

优质（不含油） 

劣质（含油） 

0.052 

0.09 

水（>50℃） 

蒸馏水 

海水 

清洁的河水 

未处理的凉水塔用水 

已处理的凉水塔用水 

已处理的锅炉用水 

硬水、井水 

0.09 

0.09 

0.21 

0.58 

0.26 

0.26 

0.58 

液体 

盐水 

有机物 

熔盐 

植物油 

0.172 

0.172 

0.086 

0.52 

设管内、外壁面的污垢热阻分别为 RSi、RSo，根据串联热阻叠加原理，则式（2­27）可 

写为 

Ko= 
o o 

Si So 
i i m o 

1 
1 A A 

R R 
A A 

δ 
α λ α 

+ + + + 
（2­30）
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上式（2­30）表明，间壁两侧流体间传热总热阻等于两侧流体的对流传热热阻、污垢热 

阻及管壁导热热阻之和。 

在传热计算中，选择何种面积作为计算基准，结果完全相同，但工程上，大多以外表 

面积为基准，除特别说明外，手册中所列 K 值都是基于外表面积的传热系数，换热器标准 

系列中的传热面积也是指外表面积，因此，传热系数 K 的通用计算式为式（2­30） ，此时， 

传热基本方程式的形式为 
Q=KoAoΔtm  （2­31） 

若传热壁面为平壁或薄管壁，Ao、Ai、Am 相等或近似相等，则式（2­28）可简化为 

K= 
Si So 

i o 

1 
1 1 R R δ 
α λ α 

+ + + + 
（2­32） 

3．总传热系数的经验值 

在换热器的工艺设计过程中，由于换热器的尺寸未知，因此传热系数 K 无法通过实测 

或计算公式来确定。此时，K 值通常借助工具手册选取。表 2­9列出了列管换热器对于不同 

流体在不同情况下的传热系数的大致范围，以供学生参考。 

表 2­9  列管换热器中 K值的大致范围 

热流体 冷流体 
传热系数 
[W/(m 2 ∙K)] 

热流体 冷流体 
传热系数 
[W/(m 2 ∙K)] 

水 水  850～1700  水蒸气冷凝 水沸腾  2000～4250 

轻油 水  340～910  水蒸气冷凝 轻油沸腾  455～1020 

重油 水  60～280  水蒸气冷凝 重油沸腾  140～425 

气体 水  17～280 
低沸点烃类蒸 

气冷凝（常压） 
水  455～1140 

水蒸气冷凝 水  1420～4250 
高沸点烃类蒸 

气冷凝（减压） 
水  60～170 

三、列管式换热器的选型 

列管换热器有系列标准，所以使用时工程上一般只需选型即可，只有在实际要求与标 

准系列相差较大的时候，方需要自行设计。下面仅介绍列管式换热器的选型。 

（一）列管式换热器选型时应考虑的问题 
1．流动空间的选择 

流体流经管程或壳程，以固定管板式换热器为例，一般选定原则如下： 

（1）不洁净或易结垢的流体宜走管程，因为管程清洗较方便。 

（2）腐蚀性流体宜走管程，以免管子和壳体同时被腐蚀，且管子便于维修和更换。 

（3）压力高的流体宜走管程，以免壳体受压，以节省壳体金属消耗量。 

（4）被冷却的流体宜走壳程，便于散热，增强冷却效果。
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（5）高温加热剂与低温冷却剂宜走管程，以减少设备的热量或冷量的损失。 

（6）有相变的流体宜走壳程，如冷凝传热过程，管壁面附着的冷凝液厚度即传热膜的 

厚度，让蒸气走壳程有利于及时排除冷凝液，从而提高冷凝传热膜系数。 

（7）有毒害的流体宜走管程，以减少泄漏量。 

（8）黏度大的液体或流量小的流体宜走壳程，因流体在有折流挡板的壳程中流动，流 

速与流向不断改变，在低 Re>100 的情况下即可达到湍流，可提高传热效果。 

（9）若两流体温差较大，则对流传热系数较大的流体宜走壳程。因管的壁温接近于 α 
较大的流体的温度，可以减小管子与壳体的温差，从而减小温差应力。 

在选择流动路径时，上述原则往往不能同时兼顾，应视具体情况分析。一般首先考虑 

操作压力、防腐及清洗等方面的要求。 
2．流速的选择 

流体在管程或壳程中的流速，不仅直接影响传热膜系数，而且影响污垢热阻，从而影 

响传热系数的大小，特别对含有较易沉积颗粒的流体，流速过低甚至可能导致管路堵塞， 

严重影响到设备的使用，但流速增大，又将使流体阻力增大，因此选择适宜的流速是十分 

重要的。根据经验，表 2­10、表 2­11 列出了一些工业上常用的流速范围，以供参考。 

表 2­10  列管换热器内常用的流速范围 

流速，m/s 
流体种类 

管程 壳程 

一般液体 

易结垢液体 

气体 

0.5～3 

＞1 

5～30 

0.2～1.5 

＞0.5 

3～15 

表 2­11  液体在列管换热器中的流速（钢管） 

液体黏度，mPa ⋅ s  最大流速，m/s 

＞1500 

1500～500 

500～100 

100～35 

35～1 

1 

0.6 

0.75 

1.1 

1.5 

1.8 

2.4 

3．加热剂（或冷却剂）进、出口温度的确定方法 

通常，被加热（或冷却）流体进、出换热器的温度由工艺条件决定，但对加热剂（或 

冷却剂）而言，进、出口温度则需视具体情况而定。 

为确保换热器在所有气候条件下均能满足工艺要求，加热剂的进口温度应按所在地的 

冬季状况确定；冷却剂的进口温度应按所在地的夏季状况确定。若综合利用系统流体作加 

热剂（或冷却剂）时，因流量、入口温度确定，故可由热量衡算直接求其出口温度。用蒸
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气作加热剂时，为加快传热，通常宜控制为恒温冷凝过程，蒸气入口温度的确定要考虑蒸 

气的来源、锅炉的压力等。在用水作冷却剂时，为便于循环操作、提高传热推动力，冷却 

水的进、出口温度差一般宜控制在 5℃～10℃间。 
4．列管类型的选择 

当热、冷流体的温差在  50℃以内时，不需要热补偿，可选用结构简单、价格低廉且易 

清洗的固定管板式换热器。当热、冷流体的温差超过  50℃时，需要考虑热补偿。在温差校 

正系数  t ϕ ∆ 小于 0.8 的前提下若管程流体较为洁净，则宜选用价格相对便宜的 U形管式换热 

器，反之，应选用浮头式换热能。 
5．单程与多程 

前已述及，在列管式换热器中存在单程与多程结构（管程与壳程） 。当温差校正系数小 

于  0.8 时，则不能采用包括 U 形管式、浮头式换热器在内的多程结构，宜采用几台固定管 

板式换热器串联或并联操作。 
6．管子规格 

管子的规格包括管径和管长。 列管换热器标准系列中只采用Φ 25×2.5 mm （或Φ 25×2 mm） 、 
Φ 19×2  mm 两种规格的管子。对于洁净的流体，可选择小管径换热器，对于不洁净或易结 

垢的流体，可选择大管径换热器。管长则以便于安装、清洗为原则。 
7．流体通过换热器的流动阻力（压力降）的计算 

列管换热器是一局部阻力装置，流动阻力的大小将直接影响动力的消耗。当流体在换 

热器中的流动阻力过大时，有可能导致系统流量低于工艺规定的流量要求。对选用合理的 

换热器而言，管程、壳程流体的压力降一般应控制在 10.13～101.3 kPa 内。 

（1）管程流动阻力的计算。流体的管程阻力包括各程的直管阻力、回弯阻力以及换热 

器进、出口阻力等。通常进、出口阻力较小，可以忽略不计。因此，管程阻力可按下式进 

行计算，即 
∑Δpi=(Δp1+Δp2)FtNsNp  （2­33） 

式中  Δp1——因直管阻力引起的压力降，Pa； 
Δp2——因回弯阻力引起的压力降，Pa； 
Ft——结垢校正系数，对于Φ 25×2.5 mm管子Ft=1.4，对于Φ 19×2mm管子Ft=1.5； 
Ns——串联的壳程数； 
Np——每壳程的管程数。 

式（2­33）中的 Δp1 可按直管阻力计算式进行计算，Δp2 由下面经验式估算，即 

Δp2=3   
 

 
  
 

 
2 

2 
i u ρ 

（2­34） 

（2）壳程阻力的计算。壳程流体的流动状况较管程更为复杂，计算壳程阻力的公式很 

多，不同公式计算的结果差别较大。当壳程采用标准圆缺形折流挡板时，流体阻力主要有 

流体流过管束的阻力与通过折流挡板缺口的阻力。此时，壳程压力降可采用通用的埃索公 

式，即 
∑Δpo=(  1 p ′ ∆ +  2 p ′ ∆  )FsNs  （2­35）
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其中  1 p ′ ∆ =Ffonc(NB+1) 
2 
o 

2 
u ρ （2­36） 

2 p ′ ∆ =NB( 
D 
h 2 5 . 3 −  ) 

2 
o 

2 
u ρ （2­37） 

式中  1 p ′ ∆ ——流体流过管束的压力降，Pa； 

2 p ′ ∆ ——流体流过折流挡板缺口的压力降，Pa； 

Fs——壳程结垢校正系数，对于液体 Fs=1.15，对于气体或蒸气 Fs=1； 
F——管子排列方式对压力降的校正系数，对于正三角形排列  F=0.5，对于正方形斜 

转 45º 排列 F=0.4，对于正方形直列 F=0.3； 
fo——流体的摩擦系数，当 Reo=douoρ/μ>500 时，fo=5.0Reo −0.228 ； 
NB——折流挡板数； 
h——折流挡板间距，m； 
nc——通过管束中心线上的管子数； 
uo——按壳程最大流通面积 Ao 计算的流速，m/s，Ao=h(D−nc do)。 

（二）列管式换热器选型的步骤 

（1）根据换热任务，确定两流体的流量、进出口温度、操作压力、物性数据等。 

（2）确定换热器的结构形式，确定流体在换热器内的流动空间。 

（3）计算热负荷，计算平均温度差，选取总传热系数，并根据传热基本方程初步算出 

传热面积，以此作为选择换热器型号的依据，并确定初选换热器的实际换热面积 S 实，以及 

在 S 实下所需的传热系数 K 需。 

（4）压力降校核。根据初选设备的情况，计算管程、壳程流体的压力差是否合理。若 

压力降不符合要求，则需重新选择其他型号的换热器，直至压力降满足要求。 

（5）核算总传热系数。计算换热器管程、壳程的流体的传热膜系数，确定污垢热阻， 

再计算总传热系数 K 计， 

（6）计算传热面积 S 需，再与换热器的实际换热面积 S 实比较，若 S 实/S 需在 1.1～1.25之间 

（也可以用 K 计/K 需），则认为合理，否则需另选 K 选，重复上述计算步骤，直至符合要求。 

（三）列管式换热器的型号与规格 
1．基本参数 

列管换热器的基本参数主要有： ①公称换热面积 SN； ②公称直径 DN； ③公称压力 PN； 

④换热管规格；⑤换热管长度 L；⑥管子数量 n；⑦管程数 Np；等等。 
2．型号表示方法 

列管换热器的型号由五部分组成。 

Î ÎÎÎÎ Î —ÎÎ —ÎÎÎ 
1        2        3        4            5
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1——换热器代号； 
2——公称直径 DN，mm； 
3——管程数 Np，Ⅰ、Ⅱ、Ⅳ、Ⅵ； 
4——公称压力 PN，MPa； 
5——公称换热面积 SN，m 2 。 

例如，公称直径为 600 mm、公称压力为 1.6 MPa、公称换热面积为 55 m 2 的双管程固 

定管板式换热器的型号为：G600Ⅱ­1.6­55，其中 G 为固定管板式换热器的代号。 

【任务分析】 

通过列管式换热器总传热系数的测定，学会换热器传热系数的测定方法，并掌握有关 

换热器传热系数的计算，编写换热器的选型方案。 

【任务实施】 

步骤一：测定套管式换热器的传热数据，并计算传热系数。 

【例 2­4】有一用Φ 25×2.5 mm无缝钢管制成的列管换热器，λ=45 W/(m ⋅K)，管内通以 

冷却水，  i α =1000 W/(m 2 ⋅K)，管外为饱和水蒸气冷凝，  o α =10000 W/(m 2 ⋅K)，污垢热阻可 

以忽略。试计算：传热系数 K；将  i α 提高一倍，其他条件不变，求 K 值；将  o α 提高一倍， 

其他条件不变，求 K 值。 

解（1） 
o o 

i i m o 

1 
1 

K  A A 
A A 

δ 
α λ α 

= 
+ + 

1 
0.025 0.0025 0.025 1 

1000 0.02 45 10000 

= = 
× 

+ + 
× 

749.0 W/(m 2 ∙K) 

（2）将  i α 提高一倍，即  i α ′=2000W/(m 2 ∙K) 
1 

0.025 0.0025 0.025 1 
2000 0.02 45 10000 

K ′ = = 
× 

+ + 
× 

=1376.7 W/(m 2 ∙K) 

增幅：  % 8 . 3 8 % 100 
749.0 

749.0 1376.7 
= × 

− 

（3）将  o α 提高一倍，即  o α ′ =20000W/(m 2 ∙K) 
1 

0.025 0.0025 0.025 1 
1000 0.02 45 20000 

K ′′ = = 
× 

+ + 
× 

768.4 W/(m 2 ∙K) 

增幅： 768.4 749.0  100% 2.5% 
749.0 
− 

× = 

步骤二：演示套管式换热器操作，说明传热系数测定及数据处理方法。 

步骤三：小组讨论，共同总结影响传热系数的因素及测定方法。 

步骤四：小组讨论，编写换热器的选型方案。
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【知识拓展】 

强化传热的途径 

所谓强化传热， 就是设法提高换热器的传热速率。 从传热基本方程 Q=KAΔtm 可以看出， 

传热速率与传热面积 A、 传热平均温度差 Δtm 以及总传热系数 K 有关， 因此， 改变这些因素， 

均对传热速率有影响。增大传热面积 A、提高传热平均温度差 Δtm 以及提高传热系数 K 都可 

以达到强化传热的目的。 
1．传热面积 

增大传热面积，可以提高换热器的传热速率，但是，增大传热面积不能靠简单地增大 

设备规格来实现，因为，这样会使设备的体积增大，金属耗用量增加，设备费用相应增加。 

实践证明，从改进设备的结构入手，增加单位体积的传热面积，可以使设备更加紧凑，结 

构更加合理，目前出现的一些新型换热器，如螺旋板式、板式换热器等，其单位体积的传 

热面积便大大超过了列管换热器。同时，有些换热器使用了多种高效能传热面，如带翘片 

的传热管，便是工程上在列管换热器中经常用到的高效能传热管，它们不仅使热表面积有 

所增加，而且强化了流体的湍动程度，提高了α ，使传热速率显著提高。 
2．传热平均温度差 

增大传热平均温度差，可以提高换热器的传热速率。传热平均温度差的大小取决于两 

流体的温度大小及流动形式。一般来说，物料的温度由工艺条件所决定，不能随意变动， 

而加热剂或冷却剂的温度，可以通过选择不同介质和流量加以改变。例如：用饱和水蒸气 

作为加热剂时，增加蒸气压力可以提高其温度；在水冷器中增大冷却水流量或以冷冻盐水 

代替普通冷却水，可以降低冷却剂的温度，等等。但需要注意的是，改变加热剂或冷却剂 

的温度，必须考虑到技术上的可行性和经济上的合理性。另外，采用逆流操作或增加壳程 

数，均可得到较大的平均传热温度差。 
3．传热系数 

增大传热系数，可以提高换热器的传热速率。增大传热系数，实际上就是降低换热器 

的总热阻。式（2­30）表明，间壁两侧流体间传热总热阻等于两侧流体的对流传热热阻、污 

垢热阻及管壁导热热阻之和。由此可见，要降低总热阻，必须减小各项分热阻，但不同情 

况下，各项分热阻所占比例不同，故应具体问题具体分析，设法减小占比例较大的分热阻。 

一般来说，在金属换热器中壁面较薄且导热系数高，不会成为主要热阻。 

污垢热阻是一个可变因素，在换热器刚投入使用时，污垢热阻很小，可不予考虑，但 

随着使用时间的加长污垢逐渐增加，便可成为阻碍传热的主要因素。 

减小污垢热阻的具体措施有：提高流体的流速和扰动，以减弱污垢的沉积；加强水质 

处理，尽量采用软化水；加入阻垢剂，防止和减缓垢层形成；采用机械或化学的方法及时 

清除污垢。 

当壁面热阻和污垢热阻均可忽略时，式（2­32）可简化为
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i o 

1 1 1 
K α α 
= + （2­38） 

要提高 K 值必须提高流体的α 值。当两α 相差很大时，例如用水蒸气冷凝放热以加热 

空气，则 1/K≈1/α 
小 
，此时欲提高 K 值，关键在于提高α 小的那一侧流体的α 。若  i α 与  o α 较 

为接近，此时，必须同时提高两侧的α ，才能提高 K值。 

目前，在列管换热器中，为提高α ，对于无相变对流传热，通常采取如下具体措施： 
1）在管程，采用多程结构，可使流速成倍增加，流动方向不断改变，从而大大提高了 

α ，但当程数增加时，流动阻力会随之增大，故需全面权衡。 
2）在壳程，也可采用多程，即装设纵向隔板，但限于制造、安装及维修上的困难，工 

程上一般不采用多程结构，而广泛采用折流挡板，这样，不仅可以局部提高流体在壳程内 

的流速，而且可迫使流体多次改变流向，从而强化了对流传热。 

对于冷凝传热，除了及时排除不凝性气体外，还可以采取一些其他措施，如在管壁上 

开一些纵向沟槽或装金属网，以阻止液膜的形成。对于沸腾传热，实践证明，设法使表面 

粗糙化或在液体中加入如乙醇、丙酮等添加剂，均能有效地提高α 。 

【思考与练习】 

1．为什么逆流操作可以节约加热剂或冷却剂的用量？ 
2．什么叫强化传热，强化传热的有效途径是什么？可采取哪些具体措施强化传热？ 
3．在列管换热器中，确定流体的流动空间时需要考虑哪些问题？ 
4．在某列管换热器中， 管子为Φ 25×2.5 mm的钢管，管内外的对流传热系数分别为 200 

W/(m 2 ∙K)和 2500W/(m 2 ∙K)，不计污垢热阻，试求： 

（1）此时的传热系数。 

（2）将  i α 提高 1 倍时（其他条件不变）的传热系数。 

（3）将  o α 提高 1 倍时（其他条件不变）的传热系数。 

任务三 换热器的操作 

【任务描述】 

进行列管换热器开停车及故障处理仿真操作，严格按照实际化工生产过程换热的要求 

进行操作，要求相关设备使用与维护严格按照实际化工生产过程进行，并做好操作记录。 

【任务资讯】 

一、换热器的正确使用原则 

传热装置流程如图 2­22 所示。 

（1）检查装置上的仪表、阀门等是否齐全好用。
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（2）打开冷凝水阀，排除积水和污垢；打开放空阀，排除空气和不凝气体，放净后逐 

一关闭。 

（3）打开冷流体进口阀并通入流体，而后打开热流体入口阀，缓慢或逐次地通入。做 

到先预热后加热，防止骤冷骤热对换热器的寿命。通入的流体应干净，以防结垢。 

（4）调节冷、热流体的流量，达到工艺要求所需的温度。 

（5）经常检查冷热流体的进出口温度和压力变化情况，如有异常现象，应立即查明原 

因，消除故障。 

（6）在操作过程中，换热器的一侧若为蒸气的冷凝过程，则应急时排放冷凝液和不凝 

气体，以免影响传热效果。 

（7）定时分析冷热流体的变化情况，以确定有无泄漏，如泄漏应及时修理。 

（8）定期检查换热器及管子与管板的连接处是否有损、外壳有无变形以及换热器有无 

振动现象，若有应及时排除。 

（9）在停车时，应先停热流体，后停冷流体，并将壳程及管程内的液体排净，以防换 

热器冻裂和锈蚀。 

1—列管式换热器；2—鼓风机；3，4—空气导管；5—孔板流量计；6—U型管压力计；7—碟形阀； 
8—空气调节挡板；9，10—温度计；11，12—压力表；13，14—蒸气阀；15—疏水器； 

16—水分离器；17—放气嘴 

图 2­22  传热装置流程图 

二、异常现象及处理方法 

异常现象及处理方法见表 2­12。 

表 2­12  异常现象及处理方法 

异常现象 原 因 处理方法 

传热效率下降  1．列管结垢或堵塞 
2．管道或阀门堵塞 
3．不凝气或冷凝液增多 

1．清理列管或除垢 
2．清理疏通 
3．排放不凝气或冷凝液 

列管和胀口渗漏  1．列管腐蚀或胀接质量差 
2．壳体与管束温差太大 
3．列管被折流档板磨破 

1．更换新管或补胀 
2．补胀 
3．换管
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续表 

异常现象 原 因 处理方法 

振动  1．管路振动 
2．壳程流体流速太快 
3．机座刚度较小 

1．加固管路 
2．调节流体流量 
3．加固 

管板与壳体 

连接处有裂纹 

1．腐蚀严重 
2．焊接质量不好 
3．钱壳歪斜 

1．鉴定后修补 
2．清理补焊 
3．找正 

【任务分析】 

通过列管式换热器仿真单元操作，熟悉换热器仿真操作工艺流程，掌握换热器仿真训 

练操作规程，学会换热器的开、停车操作，能够判断并处理换热器操作异常及故障。 

【任务实施】 

步骤一：冷态开车。换热器仿真操作流程如图 2­23 所示。 

图 2­23  换热器仿真操作流程图 

1．启动冷物流进料泵 P101A 
（1）确定所有手动阀已关闭，将所有调节器置于手动状态且输出值为 0。 

（2）开换热器 E101壳程排气阀 VD03（开度约为 50%） 。 

（3）全开泵 P101A前阀 VB01。 

（4）启动泵 P101A。 

（5）当泵 P101A出口压力达到 9.0 atm（表）时，全开 P101A后手阀 VB03。 

kg/h 

kg/h  kg/h
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2．冷物流进料 

（1） 依次全开调节阀 FV101、 前后手阀 VB04 和 VB05， 再逐渐手动打开调节阀 FV101。 

（2）待壳程排气标志块由红变绿时，说明壳程不凝气体排净，关闭 VD03。 

（3）开冷物流出口阀 VD04，开度为 50%，同时，手动调节 FV101，使 FIC101 指示值 

稳定到 12000 kg/h，FV101 投自动（设定值为 12000 kg/h） 。 
3．启动热物流泵 P102A 
（1）开管程排气阀 VD06（开度约为 50%） 。 

（2）全开泵 P102A前阀 VB11。 

（3）启动泵 P102A。 

（4）待泵 P102A出口压力达到正常值 9.9 atm（表） ，全开泵 P102A后手阀 VB10。 
4．热物流进料 

（1）依次全开调节阀 TV101A和 TV101B 的前后手阀 VB07、VB06、VB09、VB08。 

（2）待管程排气标志块由红变绿时，管程不凝气排净，关闭 VD06。 

（3）手动控制调节器 TIC101 输出值，逐渐打开调节阀 TV101A至开度为 50%。 

（4）打开热物流出口阀 VD07 至开度为 50%，同时手动调节 TIC101 的输出值，改变 

热物流在主、副线中的流量，使热物流温度分别稳定在(177±2)℃左右，然后将 TIC101 投 

自动（设定值为 177℃） 。 

步骤二：正常运行。 

熟悉工艺流程，维护各工艺参数稳定；密切注意各工艺参数的变化情况，发现突发事 

故时，应先分析事故原因，并做及时正确的处理。 

步骤三：正常停车。 
1．停热物流泵 P102A 
（1）关闭泵 P102A后阀 VB10。 

（2）停泵 P102A。 
2．停热物流进料 

（1）当泵 P102A出口压力 PI102 降为 0.1 atm时，关闭泵 P102A前阀 VB11。 

（2）将 TIC101 置手动，并关闭 TV101A。 

（3） 依次关闭调节阀 TV101A、 TV101B 的后手阀和前手阀 VB06、 VB07、 VB08、 VB09。 

（4）关闭 E101 热物流出口阀 VD07。 
3．停冷物流泵 P101A 
（1）关闭泵 P101A后阀 VB03。 

（2）停泵 P101A。 
4．停冷物流进料 

（1）当泵 P101A出口压力 PI101 指示小于 0.1 atm时，关闭泵 P101A前阀 VB01。 

（2）将调节器 FIC101 投手动。 

（3）依次关闭调节阀 FV101 后手阀和前手阀 VB05、VB04。 

（4）关闭 E101 冷物流出口阀 VD04。
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5．换热器 E101 管程排凝 

全开管程排气阀 VD06、管程泄液阀 VD05，放净管程中的液体（管程泄液标志块由绿 

变红）后，关闭 VD05 和 VD06。 
6．换热器 E101 壳程排凝 

全开壳程排气阀 VD03、壳程泄液阀 VD02，放净壳程中的液体（壳程泄液标志块由绿 

变红）后，关闭 VD02 和 VD03。 

【知识拓展】 

常见事故处理方法见表 2­13。 

表 2­13  常见事故处理 

事故名称 主要现象 处理方法 

FV101阀卡  FIC101流量无法控制 

打开调节阀 FV101的旁通阀VD01， 并关闭 

其前后手阀 VB04和 VB05；调节 VD01开 

度，使 FIC101 指示值稳定为 12000  kg/h。 

通知维修部门 

泵 P101A坏 

1．泵 P101A出口压力骤降 
2．FIC101流量指示值急减 
3．E101冷物流出口温度升高 
4．汽化率 EVAPO.RATE增大 

切换为泵 P101B（关闭泵 P101A，启动泵 
P101B） ，通知维修部门 

泵 P102A坏 
1．泵 P102A出口压力骤降 
2．冷物流出口温度下降 
3．汽化率 EVAPO.RATE降低 

切换为泵 P102B（关闭泵 P102A，启动泵 
P102B） ，通知维修部门 

TV101A阀卡 
E101 出口热物流温度和冷物流温度 

波动时，FI101流量无法调节 

打开TV101A的旁通阀VD08， 关闭TV101A 
前后手阀，调节VD08开度，使冷热物流出 

口温度和热物流流量稳定到正常值。 通知维 

修部门 

换热器  E101 部分 

管堵 

1．热物流流量减小 
2．泵 P102出口压力略升 
3．冷物流出口温度降低 
4．汽化率下降 

通知调度后，按正常停车操作停车后拆洗 

换热器（注意因设计常有一定余量，在情 

况不是很严重时，可以手控加大主线流量 

作临时处理） 

换热器E101壳程结 

垢严重 
1．热物流出口温度升高 
2．冷物流出口温度降低 

通知调度室，停车拆洗换热器 

【思考与练习】 

1．冷态开车是先送冷物料，后送热物料；而停车时又要先关热物料，后关冷物料，为 

什么？

2．开车时不排出不凝气会有什么后果？如何操作才能排净不凝气？
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3．为什么停车后管程和壳程都要泄液？ 
4．你认为本系统调节器 TIC101 的设置合理吗？如何改进？ 
5．请说出冷态开车的两种方法有什么不同。 
6．传热有哪几种基本方式，各自的特点是什么？ 
7．影响间壁式换热器传热量的因素有哪些？


