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摘要:乙二醇装置中环氧乙烷进料 / 产品换热器的选型对于反应气热量的回收以及能量合理利用具有重要作用ꎮ 以某乙二

醇装置为例ꎬ采用 ＡＳＰＥＮ、ＨＴＲＩ 等计算软件对比了单浮头式和折流杆式环氧乙烷进料 / 产品换热器的传热效率、有效平均温

差、圧降等ꎮ 结果表明ꎬ单浮头式换热器的传热效果更优ꎬ经济效益更好ꎬ为乙二醇生产企业环氧乙烷 / 产品换热器的选型提供
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　 　 在乙烯直接氧化法生产环氧乙烷 /乙二醇技术

中ꎬ环氧乙烷进料 /产品换热器设计过程复杂、制造

难度大ꎬ所以具有重要地位ꎮ 在环氧乙烷进料 /产品

换热器中ꎬ环氧乙烷反应器的进料和出料进行相互

换热ꎬ一方面将环氧乙烷反应器出口产品气进行冷

却ꎬ使其能进入环氧乙烷吸收塔进行后续操作ꎻ另一

方面将环氧乙烷反应器进料进行预热ꎬ使其达到反

应所需温度ꎮ 由于进出物料温差和处理量较大ꎬ所
以如何降低圧降、减少设备振动、消除温差应力、提
高传热效果是设备选型的关键[１－４]ꎮ

为了满足以上要求ꎬ通常选用单浮头式或者折

流杆式的换热器ꎮ 本文以某乙二醇装置为例ꎬ采用

ＡＳＰＥＮ、ＨＴＲＩ 等计算软件对这两种类型的换热器进

行方案对比ꎮ

１　 设计基础数据

该乙二醇装置规模为 ８０ 万 ｔ / ａꎬ进出物料组成

及处理量见表 １ꎬ工艺参数见表 ２ꎮ

表 １　 某 ８０ 万 ｔ / ａ 乙二醇装置进出物料组成表

％ꎬｋｇ / ｈ

物料名称
进料 出料

质量分数 处理量 质量分数 处理量

乙二醇　 ０　 　 ０ ５􀆰 ２９ ３７８１７􀆰 ５３

水　 　 　 ０􀆰 ３３ ２３９１􀆰 ０７ ０􀆰 ８８ ６２６０􀆰 ８８

氮气　 　 ０􀆰 ２１ １５０９􀆰 ９７ ０􀆰 ２１ １５０９􀆰 ９８

氩气　 　 ５􀆰 ７３ ４０９１２􀆰 １１ ５􀆰 ７３ ４０９１２􀆰 １３

氧气　 　 １２􀆰 ５０ ８９２７５􀆰 ２４ ９􀆰 １４ ６５２６７􀆰 ８３

甲烷　 　 ４５􀆰 ４０ ３２４２３４􀆰 ００ ４５􀆰 ４０ ３２４２３４􀆰 ００

乙烯　 　 ３２􀆰 ５８ ２３２７００􀆰 ００ ２８􀆰 ７９ ２０５６１３􀆰 ００

乙烷　 　 １􀆰 ９２ １３７０４􀆰 ２５ １􀆰 ９２ １３７０４􀆰 ２７

二氧化碳 １􀆰 ３３ ９４９８􀆰 ４４ ２􀆰 ６４ １８８７９􀆰 ４６

表 ２　 某 ８０ 万 ｔ / ａ 乙二醇装置工艺参数

项目 进口温度 / ℃ 出口温度 / ℃ 允许压降 / ｋＰａ

进料(壳侧) ４３􀆰 ４ １７５ ３６

出料(管侧) ２０８ ８１􀆰 １ １３

􀅰０４３􀅰
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２　 换热器类型的比较

根据以上工艺条件ꎬ对单浮头式和折流杆式的

换热器进行对比ꎬ为了使对比更为方便ꎬ表 ３ 列出两

种类型换热器面积余量基本一致下的计算结果ꎮ
表 ３　 两种类型换热器计算结果

项目 单浮头式 折流杆式

壳侧流量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ７１４􀆰 ２

管侧流量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ７１４􀆰 ２

折流杆(板)间距 / ｍｍ ２３６０ １５０

壳侧流速 / (ｍ􀅰ｓ－１) ３􀆰 ９４ ２􀆰 ９３

管侧流速 / (ｍ􀅰ｓ－１) １０􀆰 ３９ ７􀆰 ５３

壳侧传热系数 / (Ｗ􀅰ｍ－２􀅰Ｋ－１) ６１３􀆰 １ ４３１􀆰 ８９

管侧传热系数 / (Ｗ􀅰ｍ－２􀅰Ｋ－１) ５７０􀆰 １４ ４３５􀆰 ５

总传热系数 / (Ｗ􀅰ｍ－２􀅰Ｋ－１) ２１８􀆰 ０９ １６７􀆰 ８８

ＥＭＴＤ / ℃ ３３􀆰 ３ ３５􀆰 ３

壳侧压降 / ｋＰａ ３５􀆰 ４３９ １６􀆰 ６３８

管侧压降 / ｋＰａ １２􀆰 ４８８ ６􀆰 ４４１

有效换热面积 / ｍ２ ９８６４􀆰 ３ １２２２１

面积余量 / ％ １０􀆰 １６ １１􀆰 ２３

３　 单浮头与折流杆式换热器的比较

３􀆰 １　 工艺角度

３􀆰 １􀆰 １　 传热系数

由于管壳两侧都是气相物料ꎬ所以相对于液相

来说传热系数较低ꎮ 而传热系数又跟管壳两侧的流

速有关ꎬ同时传热系数也会影响换热器的有效面积

和整体的设备投资ꎮ 所以传热系数的大小对换热器

选型方案的确定至关重要ꎮ 从表 ３ 计算结果可以看

出ꎬ单浮头式比折流杆式管壳侧流速高ꎬ管壳侧的传

热系数大ꎮ 显然单浮头式总传热系数高ꎬ传热效

果好ꎮ
３􀆰 １􀆰 ２　 有效平均温差

有效平均温差(ＥＭＴＤ)主要由物料进出口的温

度和物料在管壳侧的流动方向共同决定ꎮ 由表 ３ 可

以看出ꎬ单浮头式 ＥＭＴＤ 为 ３３􀆰 ３℃ꎬ折流杆式 ＥＭＴＤ
为 ３５􀆰 ３℃ꎮ 由于物料在折流杆式中管壳侧的流动

方向为纯逆流ꎬ所以有效平均温差比较大ꎮ 而对于

单浮头式ꎬ由于壳侧有折流板的存在ꎬ所以物料在壳

侧的流动有轴向和径向之分ꎬ故整体流动不是纯逆

流ꎮ 但由于两种型式有效平均温差相差不大ꎬ所以

影响不大ꎮ
３􀆰 １􀆰 ３　 管壳侧压降

在两者面积余量相同时(约 １１％)ꎬ单浮头式整

个换热器的有效换热面积比折流杆式要小ꎬ表明在

完成同样传热要求下单浮头式结构尺寸和占地面积

更小、设备投资更低ꎮ 由于折流杆式壳侧内部是由

间距 １５０ ｍｍ 的折流环组成ꎬ物料在壳侧流动方式

为轴向方向ꎬ所以流动阻力小ꎬ整体压降小ꎮ
３􀆰 ２　 设备角度

３􀆰 ２􀆰 １　 结构特点

从工作状态上可以看出ꎬ折流杆换热器的流道

是由纵横交错的折流杆组成纵向的流动区域ꎬ如
图 １ 所示ꎮ 折流杆结构的换热器缩减了壳侧不流动

的换热死区ꎬ所以可以很好地提高换热器的传热

能力[５]ꎮ

图 １　 纵向流换热器折流杆示意图

由于折流杆换热器结构跟传统折流板换热器不

同ꎬ传统折流板型式由于有折流板的存在影响了介

质流动ꎬ而折流杆式没有折流板ꎬ所以减少了换热管

束横向流动的阻力ꎬ同时还可以减少往复流动的反

向作用力ꎬ因此折流杆换热器壳侧的压力损失也很

小ꎮ 折流杆换热器在壳侧进出口设置了导流筒ꎬ其
作用就是改变介质从进口管进入到壳体后的流动方

向ꎬ使介质从导流筒与壳体的空间中先流向管板方

向ꎬ避免“死区”的产生ꎮ
然而折流杆换热器内部结构相对复杂ꎬ每对折

流环之间间距较小ꎬ所以设备制造加工难度较大ꎻ同
时由于自身的结构特点ꎬ对于管壳两侧温度差距较

大的工况ꎬ折流杆换热器不适用ꎮ
单浮头式换热器可以很好地解决大温差下管壳

两侧的热应力问题ꎬ同时浮头的结构型式又可以满

足机械清洗的要求ꎮ
表 ４ 列出了两种换热器的材料消耗ꎮ 由表 ４ 可

以看出ꎬ单浮头式比折流杆式节省材料 １２％ꎮ
表 ４　 两种型式换热器管束重量

项目 单浮头式 折流杆式

管束重量 / ｔ １９８􀆰 ３２８ ２２５􀆰 ３６７

　 　 　 　 (下转第 ３４６ 页)
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　 　 (７)优化工艺流程

将汽包上水、三联换热器上水、急冷器用水改为

除盐水ꎬ很好地解决了供水阀堵塞和汽包给水泵电

流高的问题ꎬ工艺凝液送回水处理系统除油除铁后

再回收利用ꎮ
　 　 (８)加强原料乙苯杂质监控

定期采集脱氢反应器进料样ꎬ监控乙苯进料中

二乙苯和异丙苯浓度ꎬ建立二乙烯基苯定期分析制

度ꎬ分析脱氢液及粗苯乙烯塔釜样品中二乙烯基苯

含量ꎬ持续跟踪关键点二乙烯基苯浓度ꎬ优化操作ꎮ
(９)优化监控和操作方式

根据苯乙烯装置运行实际情况ꎬ修正和增加相

关参数报警值ꎬ提升操作员对参数报警敏感度ꎮ 操

作员加强对阻聚剂罐的液位、阻聚剂泵电流和阻

聚剂流量等关键参数监控ꎬ关键趋势组每 ４ ｈ 从

ＤＣＳ 后台自动弹出画面并红色报警ꎬ提醒操作员

逐一查看确认趋势ꎬ方可逐一消掉报警ꎬ提高本质

安全水平ꎮ

５　 结语

预防苯乙烯聚合是苯乙烯生产中必须考虑的技

术问题ꎬ持续进行工艺优化、加强技术和生产管理ꎬ
提出了多项防止苯乙烯聚合的原创措施和工艺管理

手段ꎬ基本解决了苯乙烯聚合制约生产的问题ꎬ在第

二运行周期装置平稳运行了 ４ 年ꎬ大修系统检查良

好ꎬ保证了苯乙烯装置安、稳、长、满、优运行ꎮ
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　 　 (上接第 ３４１ 页)
３􀆰 ２􀆰 ２　 设备清洗

由于壳侧进料有结垢的倾向ꎬ需要经常进行清

洗ꎮ 单浮头式换热器可以抽芯ꎬ可对管壳程进行清

洗ꎻ折流杆式是固定管板结构ꎬ管板和壳体进行了焊

接ꎬ管束不能抽出ꎬ不能进行壳程清洗ꎬ只能进行化

学清洗ꎬ相比来说运行和操作费用较高ꎮ

４　 结论

综上所述ꎬ环氧乙烷进料 /产品换热器适宜采用

单浮头式结构ꎬ管壳侧物料近似纯逆流形式换热ꎬ与
折流杆式相比ꎬ传热系数更高、管束重量更轻ꎬ其传

热效果更优ꎬ经济效益更好ꎻ并且单浮头式换热器

可以进行管壳程的清洗ꎬ同时浮头的结构也可以

解决温差应力对于设备的影响ꎮ 单浮头式换热器

同样适用于石油化工装置中其他类似进出料换热

器的选型ꎮ
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