全国设备管理创新成果2015

一种表面换热技术与相变换热技术相结合的

尾部烟气余热回收技术改造                                       

大唐华银金竹山火力发电分公司            

成果主要创造人：赵国光  谢红卫

成果参与创造人：陈习军  李炜  刘顺贵  
一、研究背景
大唐华银电力股份有限公司金竹山火力发电分公司1号600MW亚临界机组于2006年7月投入运行，采用东方锅炉（集团）股份有限公司引进美国福斯特-惠勒公司技术生产的DG2030/17.6-Ⅱ3型锅炉，其主要型式为亚临界参数、自然循环、双拱炉膛、中间一次再热、尾部双烟道、平衡通风、露天布置、全钢结构、全悬吊结构、固态排渣、“W”火焰锅炉。#1锅炉600MW负荷工况设计排烟温度125℃。但因燃煤热值远低于设计值等的原因，实际排烟温度远高于设计值，达146℃左右。
二、解决方案
在数次进行受热面改造及燃烧调整收效甚微后，电厂拟在尾部烟道增设烟气余热回收装置以降低排烟温度，当前国内常用的烟气余热回收装置主要有低温省煤器及相变换热器。
低温省煤器安装在锅炉空气预热器出口的尾部烟道上，由管束、进口联箱、出口联箱组成。利用低压回热加热系统中的凝结水，并且可以进行高温和低温切换，出水引至相对应的加热器出口。降低锅炉排烟温度，提高发电厂循环热效率。其特点是传统低压省煤器为外螺旋翅片管屏，在烟道中进行一次表面换热，结构简单，节约安装空间、金属材料及成本，但是管壁温度不均匀，进水区段管壁温度偏低（取决于进水温度），即使控制较高的出口烟温，但进水温度过低时局部区域仍会发生低温腐蚀。
相变换热器是基于热管原理的一种新型换热设备，它综合发挥了不同强化传热的不同技术优势，并根据不同的使用要求，借助于设置冷热流体的不同分流和不同配比，实现高效换热。与一般换热器相比，它能在较大幅度降低废气排放温度的同时，将整个低温段受热面壁温维持在较高的温度水平，既避免了因结露引起低温腐蚀和灰堵现象，最大可能地提高了用热设备的热效率。其特点是被加热的凝结水与烟气不进行直接热交换，而是二次换热，位于烟道里面的相变下段换热器内的介质始终处于湿饱和状态，因此管壁温度均匀稳定在饱和温度值，具有良好的控制低温腐蚀的能力。缺点是在同样温降能力下的金属消耗、安装空间及成本都较大。
金竹山电厂#1机组由于空预器改造后排烟温度较低、酸露点温度偏高、传热温差小，而现场布置空间紧凑。因此传统的低压省煤器或单一相变换热器都难以满足要求。而将两者有机结合，在传统低压省煤器管屏前增设相变换热器作为预热段，避免了因结露引起低温腐蚀，又能最大可能地利用烟气的余热，对两者都可以起到扬长避短的效果。
三、实施方案
金竹山电厂#1机组烟气余热回收利用改造方案是在锅炉引风机出口与脱硫吸收塔之间的水平烟道上布置烟气余热回收利用装置，每台机组共安装2套。其中换热器的吸热段安装在烟道上，换热器的放热段就近布置在吸热段的正上方。烟气余热利用装置回收的热量用来加热主机凝结水。一路DN300的管道，从6号低压加热器入口主凝结水管道上引接，将大约853t/h流量（水温83.2℃）的主机凝结水分流送到烟气余热利用装置吸热升温到105℃后，再送回5号低压加热器入口的凝结水管道，系统流程如下图所示：
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为节约成本，烟气余热回收利用装置原初步计划采用传统的翅片管屏表面换热器，然而受机组负荷影响，凝结水温度会相应变化，根据汽轮机热平衡图及实际运行数据， 60%THA工况时，#6低加进口水温仅70℃左右，比金电公司实际煤种对应的烟气酸露点温度（89℃）低很多。如果仅采用传统的翅片管屏表面换热器，进水段管屏会出现较严重的酸腐蚀。为解决这一问题，我们在换热器前段布置相变换热器，利用相变换热器先将凝结水温度加热至酸露点5～10℃以上。
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如上图所示，该系统的换热器安装于引风机出口烟道上，相对烟气流呈整体逆流布置，分低温段和高温段两级。烟气依次流经高温段和低温段放出热量，凝结水则依次流经低温段和高温段加热到需求温度。
高温段为外螺旋翅片强化换热蛇形管屏，与传统低压省煤器系统中换热器型式相同。
低温段换热器采用相变换热器，该设备也是解决此次节能改造难题的核心部件。相变换热器是基于热管原理的一种换热器，分为相变上段和相变下段，相变下段采用外螺旋翅片强化换热、多管并行、竖置直管束、联箱组合，安装在烟道内；相变上段为U型管管壳式换热器，安装在烟道上方。相变上段的壳程与下段之间通过下降管和上升管联系在一起，成为一个密闭空间，内部充有一定量的洁净水作为工作介质。工作时，介质水在相变下段中被加热成饱和状态，蒸汽通过上升管进入相变上段的壳程，与管程中的凝结水进行表面式换热，释放出汽化潜热，从汽相变成液相，冷凝水在重力作用下向下流动，经安装在相变上段壳程底部的下降管回流至相变下段，形成“蒸发——冷凝”的密闭循环。由于循环介质水始终处于汽液共存的饱和状态，处于烟道内部的相变下段管壁温度与汽水饱和温度一致，均匀稳定，通过改变流经上段的凝结水流量，可以改变相变换热器内密闭循环的饱和压力和饱和温度。
由此可见，低温段的相变换热器将凝结水与烟气的换热通过介质水隔离开，烟道内的受热面温度均匀稳定在酸露点之上，经低温段相变换热器初步加热的凝结水温度达90℃左右，保证了在烟道内的高温段蛇形管屏受热面壁温也高于烟气酸露点，设备可以长周期安全运行而不会发生低温腐蚀。因单台低加压差偏小，为保证流量足够，在系统凝结水进水管道上，设置有两台升压泵（一运一备）。为适应锅炉工况变化而出现的排烟温度变化，在系统凝结水进水管道上设置调节阀，并引入DCS自动控制，使进入烟气余热回收利用装置的凝结水流量能随着锅炉工况的变化而自动调整，使换热器受热面壁温始终高于烟气酸露点；同时，也使换热器出口凝结水温度与#6低加出口水温匹配。
1.系统图
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2.系统主要设备
（1）相变换热器
相变换热器下段
	序号
	项目
	单位
	数值
	备注

	1
	管子材质
	
	20 GB3087-2008

	2
	管排形式
	
	错列逆流，外螺旋翅片强化换热

	3
	并行管子根数
	
	773
	

	4
	管外径
	mm
	32
	

	5
	管内径
	mm
	26
	

	6
	翅片高度
	mm
	14
	

	7
	翅片厚度
	mm
	1.2
	

	8
	翅片间距
	mm
	7
	

	9
	翅片管长度
	m
	2.829
	

	10
	管排纵向节距
	mm
	129至154不等
	

	11
	管排横向节距
	mm
	70
	

	12
	纵向管排数
	排
	5
	

	13
	横向管排数
	排
	155或154
	

	14
	工作压力
	MPa
	0.1
	


相变换热器汽包
	序号
	项目
	壳程
	管程

	1
	材质
	Q235B，20II
	Q235B，20，20II

	2
	工作压力  MPa
	0.05
	2.5

	3
	设计压力  MPa
	1
	4

	4
	工作温度  ℃
	111
	100

	5
	设计温度  ℃
	184
	184

	6
	介质
	饱和蒸汽
	冷凝水

	7
	程数
	1
	2

	8
	传热面积  ㎡
	124.51

	9
	换热管规格  mm
	Φ19×2

	10
	汽包筒体规格  mm
	Φ824×12

	11
	设备净重量  kg
	4140

	12
	设备总高度  mm
	1650

	13
	设备总长度  mm
	4911


（2）蛇形管表面换热器
	序号
	项目
	单位
	数值
	备注

	1
	管子材质
	
	ND钢

	2
	排列方式
	
	错列逆流，外螺旋翅片强化换热

	3
	受热面外观总体尺寸
	mm
	12053×9913.42×540

	4
	并行管子根数
	根
	208
	

	5
	管外径
	mm
	32
	

	6
	管内径
	mm
	26
	

	7
	翅片高度
	mm
	15
	

	8
	翅片厚度
	mm
	1.2
	

	9
	翅片间距
	mm
	7
	

	10
	单根翅片管长度
	mm
	55300
	

	11
	管排纵向节距
	mm
	60
	

	12
	管排横向节距
	mm
	87.2
	

	13
	纵向管排数
	排
	10
	

	14
	横向管排数
	排
	104
	

	15
	管程数
	
	5
	

	16
	工作压力
	MPa
	4
	


3、系统投退与运行调整
3.1.系统投退
电厂根据自身系统特点，编制完善而具体的操作规程，尽可能在凝结水系统投运时完成对凝结水系统管道的冲洗和相变换热器注水工作；
系统注水投运应控制速度。尤其是热态投入时，应安排人在现场监视振动情况，避免大温差情况下投入速度过快造成受热面热冲击和汽水冲击，保障设备安全；同时也减小对主凝结水管道影响；
相变下段及汽包壳程设计承压能力1.0MPa，但实际工作压力仅0.1MPa（绝压）左右，甚至为微负压；
汽包壳程及相变下段注水前应开启汽包顶部排空气门（必需排空气，并防止超压），按照注水管上水表指示对每组相变换热器注水1吨后，关严注水门（但不得用力过猛造成阀门损坏内漏）；
汽包壳程及相变下段注水完成后，需继续保持排空气门开启、省煤器及汽包管程不通水或少量通水状态（目的——保证汽包内饱和压力高于外界大气压力，促进空气排出），6小时后再关闭排空气门；
本系统允许无水干烧，不会因干烧造成超温损坏；
系统因排烟温度低等原因短时间退出时，因水存在不可压缩性，为防止水体膨胀造成系统严重超压，应避免出现回水总门关闭严密、而系统内充满水的状态；
锅炉系统正常运行，本系统需要单独退出时，为避免对主机凝结水系统造成影响，建议在升压泵停运前先打开汽包排气阀、排污阀排尽相变内腔水，在升压泵停运后，再关闭进、回水电动总门，并及时开启本系统所有放水及排空气门，放出本系统内的全部水；
冬季机组停运后，打开系统各排污门及排空门将系统内余水放尽。
3.2.运行调整
  运行人员应熟悉系统设备及控制逻辑，正确操作设备，根据报警信息及自动动作情况正确判断系统运行状态；
合理设定上升管蒸汽温度，控制排烟温度始终高于DCS画面中烟气酸露点参考值5～10℃；
当“相变换热器超流量”报警（即系统水流量≥除氧器进水流量）时，表明升压泵在克服系统阻力后的压升偏大，造成部分水流经#6低加形成循环，此时应适当关小各汽包进水流量调节阀，降低系统流量；
当系统水流量≤100t/h时，应检查系统工作情况，如果因排烟温度低、实际需求冷却水量小，可以手动停运升压泵，保持进出口阀门开启，开大调节阀，依靠#6低加自然压差维持系统水流量；
根据换热器前后烟气差压变化情况，合理调整自动吹灰周期，或手动进行吹灰；
当系统进水流量异常大于回水流量，排烟温度异常降低时，表明换热器管屏存在泄漏，应及时将系统退出运行进行检修。
四、实施效果
1．经济效益分析
改造前，负荷600MW运行工况，除尘器出口烟气温度全年平均约130℃。经改造，换热器尾部排烟温度可降到105℃，此区间烟气降温幅度为25℃，按燃煤量计算可知，烟气余热利用装置可回收热量QTRL：21716kW。
利用烟气余热利用装置回收的烟气余热用于加热主机凝结水。按照设计方案，83.2℃的凝结水送至烟气余热利用装置吸热升温至105℃以上，再返回各自系统。可减少6号低加所需的6段回热抽汽约32.93t/h。以上减少的抽汽可以继续在汽轮机低压缸中做功，从而增加机组的出力，单台机组增加出力约3.861MW。
改造实施后，机组增加的能耗主要包括二部分：烟道系统阻力增加、引风机电耗增加；
改造实施后，烟气余热利用装置将增加烟道系统阻力大约350Pa，按照引风机的特性曲线及烟气流量计算可知，引风机增加的能耗
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式中：
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——增加的烟气阻力，单位：Pa；
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——烟气流量，单位：m3/h；
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——引风机效率，取87.4％。
在烟气余热利用装置的供水管道上加装管道升压泵，主要是为了克服以下阻力：
（1） 烟气余热利用装置放热段(汽包)中凝结水一侧(管侧)的压降。根据设备设计的技术参数，计算阻力数值为0.0212MPa，折合2.2mH2O。
（2） 约400m长的凝结水供回水管道(包括主、支管长度，以及主、支管上的关断阀门)的沿程阻力，理论计算值约5mH2O。
（3）凝结水管道上调节阀的局部阻力，按9mH2O计算（部分开启）。
根据以上数据，凝结水管道升压泵选型：设计扬程H=20mH2O,设计流量取Q=853t/h，配套电机45kW。按加热主机凝结水考虑，管道泵电耗约30kW。
经过分析计算，本次改造实施后，600MW负荷工况大唐华银金竹山发电厂#1机组的排烟温度可以降低25℃，回收烟气余热约21716kW。
2012年12月，湖北省电力公司电力试验研究院在现场对金电#1机组烟气余热回收装置的节能效果进行了现场测试，实测节能量为机组热耗率降低0.35%，厂用电率提高0.07%（烟气余热回收装置烟道阻力引起的引风机电耗增量和升压泵耗电量），综合提高机组效率0.28%，降低煤耗率0.93g/kW•h。
实测与研究计算节能量产生差异的原因分析如下：①原研究时以空气预热器出口烟温125℃（不考虑烟道散热，即烟气余热回收装置入口烟温）为基础测算。而改造后性能测试时，因空气预热器改造超过预期降烟温效果；同时，性能测试时正值电厂所在地冬季雨雪天气，环境温度约3～5℃，烟气余热回收装置入口烟温实测分别只有A侧112.5℃、B侧115.3℃，远低于原测算时的入口烟温（125℃），额定负荷烟气流量也较其它季节明显减少；另外，烟气余热回收装置出口烟温因受烟气酸露点的限制，实测出口烟温平均值为103.5℃，烟温降只有19.5℃，导致性能测试时相变换热器吸热较少。因此测试得到的节能量偏低，未能反应全年平均节能情况。全年平均烟气温度和烟气流量均会增加，运行节能情况会更好。②吹灰影响。锅炉全面吹灰在每次试验前完成，试验期间炉膛及高温烟气区域换热增强，排烟温度降低。试验时烟气余热回收装置吸热较少，节能效果相对变差；平时运行会更好。③锅炉煤质影响。平时运行期间，锅炉可能经常燃烧热值更差的劣质煤，排烟温度更高，相变换热器补偿吸热更多，节能效果更好。
按照机组日常运行情况，环境温度每变化10℃，排烟温度一般会升高7～9℃左右，我厂全年环境温度平均在23℃左右，排烟温度会达到135～138℃以上，排烟温度升高，低压省煤器的传热温差、传热效果会更好，烟气温降和节能效果也会更佳。如果低压省煤器入口温度达到140℃以上时，省煤器出口烟温可降至110℃左右，烟温降可以达到30℃以上。参照湖北院的试验结果，不考虑引风机电耗的增加，发电煤耗也将降低:1.17*(30/19.5) =1.82g/kW.h。考虑引风机电耗增加和升压泵电耗的影响，供电煤耗总的降低值为：1.82－0.24＝1.58 g/kW.h。按照全年5500利用小时测算，每年节约燃煤成本417.12万元；每年减排二氧化碳13660.7吨、二氧化硫44.3吨、氮氧化物38.6吨，节约脱硫耗水13.5万吨，环境效益和社会效益都非常显著。
2．安全分析
在锅炉尾部增加烟气余热利用装置，安装的换热器属于独立设备，没有与原锅炉的本体、给水加热系统、控制系统等联锁，系统静态运行，对实际运行不产生安全问题；装置本体超温等有报警和采用自动控制泄放装置。
3．环保分析
锅炉排烟余热利用后，锅炉的燃烧系统和燃烧方式不变，因为节约燃料，大气污染物排放浓度因节煤而减少。据估算每年减排二氧化碳13660.7吨、二氧化硫44.3吨、氮氧化物38.6吨，节约脱硫耗水13.5万吨，环境效益和社会效益都非常显著。
五、持续改进措施
较低负荷条件下，凝结水进水温度偏低，为保证霜露点温度在规定范围内其凝结水流量不得不大幅度缩减，选择合适的凝结水取水点或进行设备改造实现凝结水进水温度恒定将是下一步改进的方向。



_1234567891.unknown

_1234567893.unknown

_1234567894.unknown

_1234567892.unknown

_1234567890.unknown

