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全焊接板式换热器在芳烃装置塔顶气热回收中的应用
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摘 要：芳烃装置中低温热源较多，但大多没有进行有效回收，提高装置的能效是国家能源安全战略的重要组成部分，同时

增强企业的竞争性。然而，采用传统管壳式换热器改造的局限在于不仅空间受限，热回收效率也极其低下。本文即以 J芳

烃联合装置为例，分析采用紧凑式全焊接板式换热器回收抽出液塔、邻二甲苯塔和重芳烃塔馏分热量的案例，证明其投资

回报期短，效果实现预期，有效解决现有芳烃装置改造难题，对于类似工厂具有重要借鉴意义。
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前言

“碳中和”是我国能源安全和经济转型的内在需求，

也是世界各国利益的对立和统一。中国为了实现 2060年

“碳中和”的目标，以在复杂多变的国际环境中获得发

展权和碳定价权，需要在六大方面整体布局：源头减量、

能源替代、节能提效、回收利用、工艺改造和碳捕集。

炼化企业是能源生产、消耗大户，节能提效始终是其响

应能源安全战略的重要方针。

对二甲苯（PX）是重要的芳烃产品之一，下游产品

以精对苯二甲酸（PTA）为主，进而衔接聚酯生产，在炼

化一体化项目中起到承上启下的“桥梁”作用。芳烃的

生产过程是伴随着 CO2排放的能源密集型过程，热集成

度极其高，换热网络通常采用管壳式换热器设计计算。

在工艺优化进行热回收的案例通常以管壳式换热器回收

热能驱动发电为多，然而很多现有装置由于空间、传热

效率限制往往无法采用传统管壳式换热器，因此迫切需

要寻求高效换热技术来实现节能降耗的目标。

另外，一方面国内芳烃技术的不断突破很大程度上

缓解了 PX的进口依赖，另一方面新兴民营装置趋向产业

链一体化、装置规模大型化，进行了更加高效的热集成，

总设计能耗逐渐降低，这种产业的整合将迫使一些效能

低下、利润率低的装置慢慢淘汰，市场竞争加剧。因此，

通过热量回收，对于降低操作成本，增强部分企业的竞

争力至关重要。

本文即分析采用紧凑式全焊接板式换热器回收 J芳

烃装置塔顶低温热量的案例，设备的空间灵活性和换热

的高效性解决其改造难题，对其他类似装置具有借鉴意

义。

1 芳烃节能位置分析和挑战

芳烃联合装置主要由石脑油加氢、连续重整、芳烃

抽提、歧化及烷基转移、对二甲苯分离、C8芳烃异构化、

C8芳烃分馏等单元组成。J芳烃联合装置抽出液塔、邻

二甲苯塔、重芳烃塔塔顶馏分均直接通过空冷冷却，低

温热未进行热回收而是直接排放到环境中，且在夏季的

几个月里，空冷器由于没有足够的冷却能力，会导致产

品从汽包中流失，急需利用停工检修机会进行改造，但

面临着较大的挑战：

1.1精馏塔操作压力为微正压，仅 0.2barG，塔顶气

冷凝器压降应尽可能小于 10kPa，若压降太高，可能影

响整个系统的运行；而低压降的要求若用管壳式计算，

需要的设备尺寸很大，现场空间受限；

1.2低热回收不宜对热集成的其他换热器产生过大

影响；

1.3原空冷的利旧方式，若新增换热器与空冷串联

使用，无旁路设置，一旦发生问题，装置面临停车风险。

2 板式换热器特点

本次技改的目的是缩小冷热端温差，提高热回收效

率取热至热媒水。理论上通过更换更大的管壳式换热器

或者增加管壳式换热器的台数也可以达到要求，但工厂

现场需保留空冷做为备用，由于空间限制，增加管壳式

换热器的方案不可行，所以需寻求在占地允许的情况下，

有更高传热系数的板式换热器方案。

板式换热器主要分为垫片式和全焊式两大类，由于

芳烃对垫片具有溶胀性，全焊接板式换热器是技改的首

选。根据工艺的要求，阿法拉伐推荐在此位置上应用全

焊式板式换热器 Compabloc。

Compabloc在全球已经有 30,000多台运行在严苛的

工况下，其传热板的焊接采用激光焊接的方式，热输入

量低，焊接速度快，提供可靠的焊接式结构，专门处理

腐蚀性或危险性介质和高温高压条件。传热板上的波纹

可以提供更大程度的湍流（见图 1），提高液膜传热系

数和，同时比较薄的板片厚度（0.8~1.2mm）也会增加板

片传热性能，根据传热系数 K的计算公式（公式 1）可知，

这两个因素均可促进 K值的提高，与传统管壳式换热器

相比，可以达到其 3~5倍的传热系数，同时降低结垢速率。

  （公式 1）

式中 K—传热系数，W/(m²·K)

— 热侧液膜传热系数，W/(m²·K)

— 冷侧液膜传热系数，W/(m²·K)

— 板片厚度，m

 — 板片导热系数，W/(m·K)
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图 1. 板式换热器湍流图示

另外板式换热器在其流动方向上更倾向于逆流形式，

而逆流可以提供冷热流体间更小的温差，达到更大程度

的热回收。所以，在大部分情况下，一台全焊式板式换

热器可以替换多台管壳式换热设备，减少所需要的安装

空间可达约 90%。

同时，Compabloc板式换热器设计和型式非常灵活，

由于其流程很短且可通过流程的设置兼顾低压降和高热

回收率。

3 设计改造方案

基于以上挑战和全焊接板式换热器的优势，决定采

用取热至热媒水的工艺改造方案，板换与空冷并联 ,板

换负担 80%负荷 ,空冷负担约 20%负荷 ,即使有一路发

生了问题也无需停车 ,只需降低负荷运行，芳烃联合装

置热媒水参数如表 1所示。

表 1. 热媒水设计参数

名称 热水参数

进水温度 /℃ 100

出水温度 /℃ 135

压力 /MPa 0.15（进）~1.25（出）

流量 /t/h 1360

装置新增界区来的热媒水分为两路并联：一路经过

邻二甲苯塔顶气两路并联的换热器进行加热，换热器前

设置流量控制阀以调节热媒水温度；另一路热媒水换热

器先经过抽出液塔顶两台并联换热器加热后，再至重芳

烃塔换热器进行加热，该路热媒水同样设置流量控制阀

来调节热媒水温度；两路热媒水汇合后出装置，外围设

置热媒水站、热媒水泵实现热媒水循环，满足其他用户

的需求。

图 2. 芳烃联合装置热媒水流程

以抽出液塔顶热媒水工艺为例，介绍塔顶热媒水

取热工艺。抽出液塔顶工艺气分成两路进行冷却：一

路塔顶气经过原空冷流程进行冷却，该路管线空冷入口

新增控制阀调节空冷入口介质流量；另一路塔顶气至新

增热媒水换热器进行冷却，进新增板换之前同样设置控

制阀来调节流量。100℃热媒水进装置后加热后达到约

127℃，再经由重芳烃塔顶气进一步加热到 135℃。

图 3. 抽出液塔改造后图示

4 技改后运行效果

装置开工后，抽出液塔、邻二甲苯塔及重芳烃塔塔

顶产出热媒水供其他装置正常使用。根据现有热媒水管

线流程及下游热媒水用户实际需求，芳烃联合装置供出
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热媒水未达到设计最大流量。运行稳定后，热媒水系统

热水产出可达 1 296 t/h，装置进热媒水温度 ~103℃较

设计高 3℃，出水温度 135℃与设计一致。

表 2. 新增塔顶热回收换热器运行参数

位置 型号 台数 设计 /操

作

塔顶气

流量

热侧进口

温度

热侧出口

温度

热媒水流

量

冷侧进口

温度

冷侧出口

温度

热负荷

Kg/h ℃ ℃ Kg/h ℃ ℃ kW
抽出液塔顶热 媒

水换热器

（C8馏分 /水）

全焊接

板换 CP

2 设计 271600 145 121 980000 100 126.6 30690
操作 220000

142 114 640000 102.7

126
19578

邻二甲苯塔顶 热

媒水换热器

（OX/水）

全焊接板

换 CP

2 设计 220800 158 131 637600 100 135 26288
操作 176000

154.2 113 460000

102 136
20545

重芳烃塔顶热 媒

水换热器

（C9、C10馏分 /

水）

全焊接板

换 CP

2 设计 84480 180.4 133.5 980000 126.6 135 9720
操作 90000

180.8 127.3 640000

126 135 10661

3台塔精馏塔顶共计停运 35 kW空冷风机 3台，每

小时可节约电力约 105 kW·h。按照当前操作热媒水供

出量，从表 2可以看出，技术改造之后，热媒水取热的

热负荷约（19578+20545+10661）=50784 kW。如果按照

2barg蒸汽潜热 2200kJ/Kg，装置每年运行 7800h计算节

能量，每年节约蒸汽约为 648188t，按照蒸汽价格 130

元 /吨计算，每年节约蒸汽费用约 8426万元，见公式 2。

DHvap Hy*3.6/10000                            
（公式 2）

式中：Q—热媒水取热热负荷，kW；

Y—每年节约蒸汽费用，万元；

DHvap—蒸汽潜热，kJ/kg；

H—装置每年运行时间，h；

y—蒸汽价格，元 /吨。

考虑设备和配管投资，投资回报期仅以月计。

5 结论

（1）板式换热器的板片波纹会产生最大程度的湍流，

从而带来较高的换热系数。常规工况整体传热系数约是

管壳式换热器的 3到 5倍。换而言之，板式换热器在相

同工况下只需要管壳式换热器 20-30%的换热器面积。尤

其在热回收工况中，板式换热器可以带来更多的益处。

（2）在芳烃精馏塔低热回收位置，经实际运行证明，

高效全焊式板式换热器技术可以替代空冷器完成热量回

收，对提高芳烃装置的经济性、降低操作成本、增强企

业竞争力具有重要意义，同时为国家的低碳减排贡献力

量。
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