
余热锅炉系统 
§1 概论 
一、简述 

在燃气轮机内做功后排出的燃气，仍具有比较高的温度，一般在 540℃左右，利用这部

分气体的热能，可以提高整个装置的热效率。通常是利用此热量加热水，使水变成蒸汽。蒸

汽可以用来推动蒸汽轮机一发电机，也可用于生产过程的加热或供生活取暖用。对于稠油的

油田可以用蒸汽直接注入油井中，以提高采油量。根据不同的蒸汽用途，要求有相应的蒸汽

压力和蒸汽温度，也就需要不同参数的产汽设备。利用燃气轮机排气的热量来产汽的设备，

称为“热回收蒸汽发生器”，表明回收了排气的热量，用英文字母 HRSG 来表示。我国习惯

上称为“余热锅炉，本文也采用“余热锅炉”的名称，并把燃气轮机的排气简称为“烟气”。 
“余热锅炉”通常是没有燃烧器的，如果需要高压高温的蒸汽，可以在“余热锅炉”内

装一个附加燃烧器。通过燃料的燃烧使整个烟气温度升高，能够产生高参数的蒸汽。例如某

余热锅炉不装燃烧器时，入口烟气温度为 500℃，装设附加燃烧器后，可使入口烟气温度达

到 756℃。蒸汽的压力可以从 4MPa 升到 10MPa，蒸汽的温度可以从 450℃升到 510℃，蒸汽

可以供高温高压汽轮机用，从而增加了电功率输出。目前我国油田进口的余热锅炉的蒸汽参

数有：4MPa 配 450℃及 1.4MPa 配 195℃（饱和蒸汽）。前者供给中压汽轮机来发电，后者可

以供生产或供生活取暖用。 
注：关于多种余热锅炉，余热锅炉利用燃气轮机排气的方式，补燃问题。 

二、余热锅炉的组成 
（一）蒸汽的生产过程 

图 19－1 是一台余热锅炉的结构示意图，从图中可以看出产汽的过程。 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

图 19－1 强制循环余热锅炉 
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（注意蒸发器为顺流布置，即管束流向自下而上，以免上下弯头处积汽。） 
从燃气轮机出口的烟气，经烟道到余热锅炉入口，烟气自下而上流动，流经过热器、两

组蒸发器和省煤器，最后排入烟囱。排烟温度约为 150－180℃，烟气温度从 540℃降到排烟

温度，所放出的热量用来使水变成蒸汽。进入余热锅炉的给水，其温度约为 105℃左右，先

进入上部的省煤器，水在省煤器内吸收热量使水温上升，水温升到略低于汽包压力下的饱和

温度，就离开省煤器进入汽包。进入汽包的水与汽包内的饱和水混合后，沿汽包下方的下降

管到循环泵，水在循环泵中压力升高，分别进入两组蒸发器，在蒸发器内的水吸热开始产汽，

通常是只有一部份水变成汽，所以在蒸发器管内流动的是汽水混合物。汽水混合物离开蒸发

器进入汽包上部。在汽包内装有汽水分离设备，可以把汽和水分开，水落到汽包内水空间，

而蒸汽从汽包顶部出来到过热器。在过热器内吸收热量，使饱和蒸汽变成过热蒸汽。根据产

汽过程有三个阶段，对应的应该要有三个受热面，即省煤器、蒸发器和过热器。如果不需要

过热蒸汽，只需要饱和蒸汽，可以不装过热器。 
（二）余热锅炉的型式 

1、强制循环余热锅炉 
图 19－1 所示的余热锅炉就是强制循环余热锅炉。从汽包下部出来的水经一台循环泵后，

进入蒸发器，是靠循环泵产生的动力使水循环的，称为“强制循环余热锅炉”。其特点是；各

受热面组件的管子是水平的，受热面之间是沿高度方向布置，可节省地面的面积，并使出口

处的烟囱高度缩短。但在运行中需要循环泵，使运行复杂，增加维修费用。目前油田进口的

余热锅炉，多数采用此种型式。 
2．自然循环余热锅炉 
图 19－2 是一自然循环余热锅炉，全部受热面组件的管子是垂直的。给水进入省煤器吸

热后，进入汽包。汽包有下降管与蒸发部的下联箱相连，下降管位于烟道外面，不吸收烟气

的热量。汽包还与蒸发器的上联箱相连。直立管簇吸收烟气的热量。当水吸收烟气热量就有

部份水变成蒸汽，由于蒸汽的密度比水的密度要小得多，所以直立管内汽和水混合物的平均

密度要小于下降管中水的密度，两者密度差形成了水的循环。也就是说：不吸热的下降管内

的水比较重，向下流动。直立管内的汽水混合物向上流动，形成连续产汽过程。此时进入蒸

发器的水不是靠循环泵的动力，而是靠流体的密度差而流动，这种余热锅炉称为“自然循环

余热锅炉”。其特点是：省去循环泵，使运行和维修简单。但各受热面是沿水平方向布置，占

地面积大，在排烟处所需烟囱的高度要高。 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

图 2  自然循环余热锅炉 
 
本文主要介绍“强制循环余热锅炉”。 

（注：一般来说，余热锅炉的循环方式有 5 种：单压，双压无再热，双压再热，三压无再热，
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三压再热。） 
（三）余热锅炉的布置 

图 19－3 是强制循环余热锅炉的布置图，包括余热锅炉本体受热面及烟道系统，其特点

如下： 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

图 19－3 余热锅炉布置图 
 
1．烟气系统 
从燃气轮机出来的高温烟气有两路出口，一路进人余热锅炉，从主烟囱排人大气，另一

路进入旁路烟囱排人大气。每路烟道上都装有挡板，共有三个挡板，主烟道上的挡板称“主

挡板”，旁路烟道上的档板称“旁路档板”，主烟囱处的档板称“烟囱挡板”，各挡板是配合使

用的。燃气轮机工作而余热锅炉不工作，要开启旁路挡板，关闭主挡板。燃气轮机与余热锅

炉同时工作，要关闭旁路挡板，开启主挡板。另一方面为调节余热锅炉的产汽量，主挡板和

旁路挡板可以部份开启或部份关闭，挡板调节的内容见后。余热锅炉工作时，应该开启烟囱

挡板。当余热锅炉短时间停炉，可以关闭烟囱挡板，以防止余热锅炉内的热量损失。因为余

热锅炉内温度比较高，周围冷空气可以进入余热锅炉，形成自然对流将热量带走，关闭烟囱

挡板就能防止外界气流进入余热锅炉，以保存热量，准备随时起动余热锅炉。如果余热锅炉

要停炉检修，希望冷却速度快些，可以开启烟囱挡板。水平烟道经过一个 90°转弯接头与余

热锅炉相连，这个转弯接头是经制造厂试验研究后确定的，其形状尺寸必须要保证转弯后的

气流分布均匀，均匀的气流能够使得烟气放热也均匀，管内水或汽的吸热也均匀，否则会使

一些管子吸热多而另一些管子吸热少，这对余热锅炉的安全运行是不利的。 
主烟道和旁路烟道都装有膨胀节，这是由于烟道受热后要伸长，会对烟道的支架产生热

应力。采用膨胀节能吸收烟道的伸长量，可以减小热应力。 
2．汽包 
汽包是用悬吊的方式来固定，悬吊在伸出的悬臂框架上，悬臂框架与省煤器的框架相接。

采用悬吊方式可以使汽包有足够的挠性，因汽包下部有下降管，上部有省煤器进水管、蒸发

器的汽水混合物引入管以及饱和蒸汽引出管等，当这些连接管受热膨胀时，都会对设备产生

附加应力，现在汽包用挠性支架，能减少对设备产生附加应力。 
3．组件的装配 
整个余热锅炉分成几个大组件，每个大组件在制造厂组装好后装运。在现场直接安装，

这样大大缩短安装工期。这些增加有：烟囱，膨胀节，90°转弯段，支承框架，汽包，烟道，
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挡板，烟囱缩口，过热器，蒸发器 I 和 II，省煤器，旁路烟道及其挡

板和膨胀节等。 
有热烟气流过的组件均装有管箱板，管箱板上有法兰。图 19－4

示出了上下拉杆组件管箱板的连接方式。考虑到减少散热损失，保证

运行人员安全，管箱板由金属板与保温层组成。与高温烟气接触的内

壁采用耐热合金钢板，外壁采用碳钢板。两金属那边之间是矿物纤维

保温层，外壁和内壁用螺栓连接，螺栓预先焊在外壁钢板的内侧，在

内壁相应位置处预先冲孔眼，孔的直径要比螺栓直径大，多余的孔隙

量可以允许内壁和外壁有相对移动。这是因为内壁和外壁的温度不同，

材料不同，受热后的膨胀伸长量也不同，所以两壁之间会有相对移动。

外壁上焊有加强框架，可保证管箱板的强度和刚度，外壁的两端焊有

法兰，可以用来连接组件。                                           图 19－4 

1 内壁 2 外壁  
3 保温层 4 连接螺栓
5 法兰 6 法兰螺栓 

烟气在余热锅炉中自下而上流动，烟温逐渐降低，所以管箱板的保温层厚度也可减薄，

省煤器出口的烟气温度不超过 200℃，可以直接用碳钢的钢板制造烟道，来代替管箱板。 
（四）受热面组件的特点 

受热面组件指的是省煤器、蒸发器和过热器，分别组成四个组件，其结构型式基本上是

相同的。只有管子直径及有关尺寸略有不问，各组件由管组、联箱、管箱板和支吊架组成，

现分别叙述之。 
1．管组 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

图 5 受热面组件装配 

A 准备管子，锉坡口  B 焊接弯头及连接直管  C 装支吊架  D 支吊架装顶板和底板 

 
每个受热面组件的管组包括几十根管子，管子是带肋片的，组成水平蛇行管，见图 19－
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5。肋片管是用一定厚度（1mm）和一定宽度（12－20mm）的薄钢带绕在光管外壁上，绕的

型式采用螺旋线。薄钢带是用电阻焊与光管外壁相接的，使钢带与管外壁紧密结合，保证传

热效果好。 
图 19－5 表示了整个受热面组件的装配过程，二根直的助片管用一个 180°弯头连接，连

接方式采用焊接，最后组成一根水平蛇行管，几十根并联的蛇行管可以组成一个管组。 
2．支吊架 
采用“蜂窝状”吊架，用两块凸凹板可以组成一个“蜂窝状”吊架，凸凹的形状是一个

等六边形，像蜂窝的形状，所以称“蜂窝状”吊架。图 19－5C 中表示出一根水平蛇行管的

吊架，如果管子沿水平方向很长，需要多装吊架，大约每隔一米需一个吊架。如果并联的管

子数目是 30 根，在同一距离上就有 30 个吊架，采用吊架顶板和底板可以将此 30 个吊架组合

起来，最后如图 19－5D 中表示的一个大的坚固的管组。 
顶板用 13～19mm 厚的碳钢钢板制造，能够承受管组的重量。 
管子的肋片部份和支架板接触，肋片外形是圆的，而支架板形状是六角形，除了接触点

以外，两者之间有足够的空隙，吊架本身又有挠性，可以微微移动。所以当管子受热而膨胀

时，不易被吊架卡住，同时管壁不会被磨损。这种型式的吊架对于联箱也是有好处的，因为

管组的进口联箱和出口联箱都是固定不动的，采用这种吊架，管子膨胀伸长是自由的，能减

少膨胀热应力作用到联箱上。 
3．联箱 
在整个管组和吊架装配后，最后安装联箱，省煤器和过热器的进出口联箱型式是相同的。

而蒸发器的联箱的型式常常是不同的。进口联箱的直径要小于出口联箱的直径，这是因为蒸

发器入口是水而出口是汽水混合物。 
4．特点 
组成的水平蛇行管的两端可以自由伸长。从图 19－1 中可以看到全部弯头都在高温烟道

以外，表明焊缝不和高温烟气接触。这种受热面结构对快速起动有利。所以余热锅炉能够随

着燃气轮机快速起动。受热面的管子采用肋片管，可以增加传热量，反过来说，在传热量相

同的情况下，可以减小受热面，使余热锅炉体积小，布置紧凑。所以目前不论是水平蛇行管

或直立式管都趋向于采用肋片管。例如：省煤器中每公斤水需吸收热量 314KJ。如果采用光

管，需 0.497 米长的管子，如果采用同管径的肋片管。只需 0.05 米的管子；显然后者可以缩

小尺寸。 
从传热的观点来分析，要提高传热量，就要减小传热的总热阻。余热锅炉管子外面流的

是烟气，管内流的是水或汽或汽水混合物，前者的热阻远远大于后者，相差几十倍～几百倍，

所以就要从管外侧想办法来改善传热，最有效的措施就是增加管外侧表面积，也就是采用管

外加肋片的肋片管。 
 
§2 受热面的设计计算 

余热锅炉的产汽过程是通过省煤器、蒸发器及过热器来实现的。也就是通过管子把管外

烟气的热量传给管内的流体（水或汽）。 
在运行中，如果省煤器和蒸发器传过的热量少，那么蒸汽产量少，蒸汽压力低。如果过

热器传过热量少，“就使蒸汽出口温度低。另外，受热面处在高温烟气下工作，管内流体的流

动情况会影响管子金属温度，也就是影响管子强度，由此可见，这三个受热面直接影响余热

锅炉运行的安全性和经济性。从事锅炉运行的人员要了解产汽过程特点及传热的基本知识，

才能分析运行中出现的事故以及蒸汽参数调节的问题。 
本节重点介绍传热及汽水两相流问题。 

一、热量计算公式 
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每个受热面有三个热量计算公式，一个是烟气放出的热量、一个是管内流体吸收的热量，

一个是传过去的热量。这三个热量是相等的，人们用热平衡方程式来表示前二个热量，用传

热方程式来表示后一个热量，现分别叙述之。 
（一）热平衡方程式 

烟气经过某受热面所放出的热量，扣除散到周围的散热量，就是烟气的有效放热量，公

式如下： 
Qp = ϕV(I ’－I ’’ )        J/s或W         （1） 
式中：Qp一烟气有效放热量； 

ϕ一保热系数，考虑散热量的影响，通常取 0．98～0．99； 
V 一烟气流量 kg／s； 
I ’一烟气进口焓， J／kg； 
I ’’一烟气出口焓，J／kg。 

管内流体在某受热面所吸收的热量，用下式表示： 
Qw＝G(i’’一i’)         J／s或W         （2） 
式中：Qw一管内流体吸热量； 

G 一管内流体流量 kg／s； 
i’’一流体出口焓，J／kg； 
i’一流体进口焓，J／kg。 

热平衡方程式就是：Qp ＝ Qw  
通常写成  ϕV(I ’－I ’’ ) = G(i’’一i’)         （3） 
分析（3）式，可以看到烟气侧改变任何一个物理量的大小，都影响管内流体的吸热量，

也就是影响管内流体的物理量的大小。例如：燃气轮机降负荷，烟气量 V 减少，如果烟气的

进口和出口焓不变，整个烟气放热量减少。此时管内流体吸热量要减少，如果流体的流量 G
不变，进口流体焓 i’不变，那么流体的出口焓 i’’就要减小。同样的理由，改变烟气焓也会影

响流体的出口焓。对于省煤器和过热器来看，管内水或汽的流量 G 不随烟气放热量而变，只

改变水或汽的出口焓，也就是改变流体的出口温度，而对蒸发器则不同，烟气放热量的变化

会使蒸汽产量发生变化以及蒸汽压力发生变化，这些都是运行中需要重视的参数。 
公式（3）中，烟气流量是随燃气轮机负荷而改变，烟气进口焓也与燃气轮机负荷有关，

烟气的出口焓则与传热量大小有关，所以只有热平衡方程式还不能确定烟气放热量，还需要

通过传热方程式来计算传热量，最后确定烟气放热量。上面已提到，放热量和吸热量和传热

量三者是相等的，如果传的热量少，烟气的放热量和流体吸热量都会随之减少，这说明传热

量是很重要的，计算传热量采用传热方程式。 
 
 
 
 
 
 
 

图 6  肋片管的尺寸符号        图 7  受热面的温度分布 （a）逆流  （b）顺流 

 
（二）传热方程式。 

从“传热学”中知道传热方程式的基本形式是： 
Q＝K·Δt·A     J/s 或 W                            （4） 
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式中：Q 一传热量； 
K一传热系数，W/(m2⋅℃)； 
Δt 一平均温差，℃； 
A一管子的传热面积，m2。 

传热系数 K 的计算复杂，见（四）节内容介绍。 
1．肋片管子的传热面积计算 
肋片管子的尺寸符号见图 6。管外壁的总传热面积包括肋片的表面积和无肋片区的管外

壁面积。令Af为肋片表面积，AWb为无肋片区的管外壁面积，每米管长的总面积A0＝Af＋AWb，

m2/m。 
                  （5） 
 
                  （6） 
式中：n 一每米长度上肋片的数目。（注：假定肋片端部绝热。） 
2．平均温差Δt 的计算 
受热面都是由多排的水平管圈组成，沿着管子长度各点的流体温度是逐渐变化的，同时

对应的各点的烟气温度也是逐渐变化的，因此只能求出整个受热面的平均温差。图 7 表示三

种受热面烟气和管内流体的温度分布情况。进入受热面的烟气温度为T1，经过放热后的烟气

温度降到T2。进入受热面的水（或汽）的温度为t1，吸热后温度升高，离开受热面时温度为t2。

图 7 中表示出（a）、（b）、（c）三种情形。 
（a）表示热流体（烟气）与冷流体（水或汽）的流动方向是相反的，称为“逆流”。两

种流体的高温段位于受热面同一侧，低温段也位于受热面的另一侧。从（a）上可以看到，被

加热的冷流体的出口温度t2可以高于热流体的出口温度T2，此时，沿受热面的各处温度差（T
—t）比较一致，其数值比较大。这就是“逆流”布置的一个优点。现在余热锅炉的省煤器和

过热器是采用“逆流”布置，热烟气自下而上流动，水（或汽）自上而下流动。 
（b）表示热流体与冷流体的流动方向是相同的，称为“顺流”，可以看到，冷流体的出

口温度t2不能与热流体的出口温度T2相同，至少要保持一个差值即（T2－t2）＞0。同时沿受

热面的温差（T－t）的变化大，开始温差大，后逐渐减小，整个受热面的温差的平均值比较

小。 
（c）表示冷流体温度没有变化，这种受热面就是蒸发器。因为当水变成蒸汽的过程中，

饱和温度是不变的。不论采用“逆流”布置或“顺流”布置，其温差的数值是相同的。所以

余热锅炉的蒸发器可采用”“顺流”布置。 
管子的平均温差用下列公式计算 
 
                  （7） 
 
 
式中：Δtd一热、冷流体温差的最大值； 

Δtx一热、冷流体温差的最小值。 
上述符号的意义表示在图 7 上。 

公式（7）称为“对数平均温差”，是根据理想条件下推导出的。理想条件包括：单管、

流体比热不变、对流换热系数不变。而实际受热面是多管的，流体比热随温度而变化，对流

换热系数也是在变化的，所以实际使用时，用修正系数进行修正，得到实际受热面的对数平

均温差是ψΔt。 
余热锅炉各受热面的蛇行管的弯曲数都超过四流程，所以修正系数ψ接近 1。 

( )DA −=

( ) nYSDA

nD

fwwb

wff

×−=

×

π

π 2
4

22

x

d

xd

t
t

ttt

Δ

Δ
=Δ

−Δ
Δln
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例题 1：已知省煤器进口水温是 110℃，出口水温是 180℃，烟气进口温度是 230℃，出

口温度降到 185℃，试计算逆流及顺流布置时的对数平均温差。 
解：顺流布置时，Δtd＝230－110＝120，Δtx＝185－180＝5 
于是， 
 
 2.36

5
120ln

5120
=

−
=Δt

 
 
逆流布置时，Δtx＝230－180＝50， Δtd＝185－110＝75 
于是， 
 
 
例题一的答案表明，顺流布置时，对数平均温差要小。如果传过同样的热量，从公式（4）

可以看出，需要的受热面的面积大，需增大 72％左右，所以余热锅炉中采用逆流布置。 

6.61

50
75ln

5075
=

−
=Δt

（三）肋片管的传热过程 
1．清洁管壁面的传热过程 
图 8 表示了肋片管的传热，假定金属壁面是清洁的，没有污垢层，可以认为传热有三个

阶段，现分别叙述如下： 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
图 8  肋片管的传热 

 
 
 
 
图 9  肋片效率Ef

 
 
 
 
 
 
（1）第一个阶段：烟气对金属壁的传热。烟气的温度是T，分别与肋片壁与管外壁接触，

管外壁的温度是twb，肋片壁的温度是tx。可以根据公式（4）的形式，分别写出传热量公式，

Q1是传给助片壁的热量，Q2是传给管外壁的热量。 
                   （8） 
                  （9） 

( ) WtQ −=

( ) WAQ =α12

11

wbwb

xf

tT

α TA

−
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烟气总传热量 
 
                 （10） 

( ) ( )[ ] W

上式中的肋片壁温tx是一个平均温度值，距离管外壁近的肋片根部的温度接近管外壁温

twb，而在肋片顶端处的温度要比管外壁温twb高，所以采用平均值。tx的数值与以下物理量有

关：管外壁温度、管子尺寸、肋片尺寸、金属壁的导热系数、烟气的换热系数等。经数字推

导并加整理，得到助片效率Ef和系数B。 
 
                 （11） 
 
 
                 （12） 
 
两者的关系Ef = f（B）示于图 9 中。 
式中：λb—金属壁的导热系数，W/(m·℃) 

α1—烟气对壁的换热系数W／（m2·℃）。 
其余符号见图 6 及图 8 所示。 

肋片效率Ef 的物理意义表明金属本身的热阻的影响。从公式（11）中可以看到，当金属

有热阻时，tx大于twb，Ef是一个小于 1 的数值。在理想情况下，金属没有热阻，tx 等于twb，肋

片效率Ef = 1。将（11）公式中的（T—tx）代人公式（10）中，得到第一阶段传热量为： 
 
                  （13） 

（2）第二个阶段：从管外壁到管内壁的传热量为： 
 
 
                 （14） 
式中：b—管壁厚度，m； 

tnb—管内壁温度，℃； 
Ab——用平均直径计算的管子平均面积，m2。 

（3）第三个阶段：从管内壁到管内流体的传热量为： 
                  （15） 
 
式中：α2 —管内流体的换热系数，W/（m2·℃）； 
      Anb－管内壁面积，m2  

t——管内流体的平均温度，℃。 
在稳定传热过程中，上述的三个阶段的传热量是相等的，得到Q＝QI＝QI＝QIII，将各Q

值代入后，加以整理，得到 
 
 
 
根据 
 
得到 

wb

x
fE

tT
tT

−
−

=

( )
5.0

12
2

=B
λ

1
⎟⎟
⎠

⎞
⎜⎜
⎝

⎛
−

Y
DD

b
wf

α

( ) Wbnbwb
b

II Att
b

Q −=
λ

( ) W2 nb tQ −= nbIII Atα

( )( ) W1 ffI wbwb tTAEAQ −+=α

( )( ) ( ) ( ) nbnbbnbwb
b

wbwbff AttAtt
b

tTAEAQ −=−=−+= 21 α
λ

α

( ) ( ) ( ) tTtttttT nbnbwbwb −=−+−+−

1I wbwbxf tTAtTAQ = α − + −
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( ) tT
A

Q

A
b

Q
AEA

Q

nb
b

bwbff

−=++
+ 21 αλα

 
（16） 

 
可以写成公式（4）的通用形式， 
 
 

W0 tKAQ Δ=
（17） 

式中：A0—肋片、管外壁总面积，A0＝Af ＋Awb ； 
Δt—对数平均温差，℃ 
K—总传热系数，W/（m2·℃）。 

其计算见（四）节内容 
2．壁面有污垢的传热过程 
图（10）表示有污垢时的传热，由于污垢层的热阻大，使

管外壁温twb降低，依此类推，最终使冷流体的温度降低，达不

到预定的加热温度。当余热锅炉受热面存有污垢时，就有此现

象产生，污垢厚度越厚，此现象越严重。 
污垢层的传热量可按照公式（14）的形式 
 

( )

( ) W

W

nwnbwnb
rn

rn

wwnbwbw
rw

rw

Att
b

Q

Att
b

Q

−=

−=

λ

λ
 
 
 
 
工程上直接用污垢系数来表示污垢层的热阻。Rw表示外壁的污垢系数，Rw＝brw/λrw；Rn

表示内壁的污垢系数，Rn＝brn/λrn。 
考虑到污垢层比较薄，近似认为Aww＝A0，Anw＝Anb，九得到： 
 
                 （18） ( ) WQ =
 
                 （19） ( ) W1Q =

1
0

nbnbwnb
n

nbwbw
w

Att
R

Att
R

−

−

 
将以上两式与其他三项传热量合并后，得到： 
 
                 （20） ( ) tT

AAAb 121 αλα
R

QQ

b

Q

A
R

Q
AEA

Q

nb
n

nb
b

w

wbff

−=++++
+ 1

0
 
比较公式（16）与公式（20），可以看出，由于等号左边增加了两项，使数值变大，等号

右边的（T－t）的差值也变大，表示冷流体被加热的温度要降低，即余热锅炉产汽量或蒸汽

出口温度均要降低，这说明受热面结垢对运行是不利的。 
（四）肋片管的传热系数计算 

将公式（20）写成通用形式： 
 

tKAQ Δ= 0 
得到传热系数： 
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( ) ( )Cm/W1 o2

1

0

2

0

1

0 ⋅⎟
⎟
⎠

⎞
⎜
⎜
⎝

⎛
⎟⎟
⎠

⎞
⎜⎜
⎝

⎛
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=

−
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w

wbff A
AR

A
AbR

AEA
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αλα
 
 
                  （21） 

上式第一项是烟气换热的热阻，第二项是烟气侧壁面的污垢热阻，第三项是金属管壁热

阻，第四项是管内壁污垢热阻和管内流体换热的热阻。计算传热系数K，首先要计算α1、α2、

以及Rw、Rn、λb。现分别叙述如下。 
1．金属管壁导热系数λb。 
对于碳钢的管材，当温度为 20℃时，λb ＝46W/（m·℃），随着温度升高而略有降低，

当温度在 100℃～200℃之间，λb ＝40W/（m·℃）。 
对于含铬钢管，当温度在 400℃时，导热系数λb ＝38W/（m·℃），过热器常采用铬钢

来制造。 
2．管外壁和管内壁的污垢系数 
管外壁的污垢包括氧化膜及积灰，其污垢系数Rw随燃料气的性质而定，燃用天然气时，

Rw可取 0.00035m2·℃／W，燃用油时，Rw 可取 0.0008m2·℃／W 
管内壁的污垢包括氧化膜及水垢，采用水处理的软化水作为锅炉给水时，污垢系数Rn可

取 0.0001～0.0002m2·℃／W。当软化水质量不合格，水垢层厚度会变厚，使污垢系数随运

行时间增加而增加。所以要保证锅炉给水的质量。 
3．烟气换热系数α1  
肋片管采用正三角形错列布置时，换热系数α1可用布里格斯的实验公式。 
 

( ) ( )Cm/W
5.0

PrRe1378.0 o2

296.0

333.0718.0
1 ⋅

⎥
⎥
⎦

⎤

⎢
⎢
⎣

⎡

−

−
=

wwf

f

DDD
YS λα 

 
                 （22） 
式中：Sf ，Y，Df ，Dw结构尺寸见图 6； 

Re－雷诺数， 

μ
ρwwD

=Re 
 

Pr－普朗特数， 

λ
μ pc

=Pr 
 
      w－烟气在最小通流截面处的流速，m/s 

ρ－烟气密度，kg/m3 

μ－烟气粘度（粘性系数），Pa⋅s 
cp－烟气定压比热，J/kg⋅℃ 
λ－烟气导热系数，W/m⋅℃ 

当肋片管的结构尺寸确定后，其余物理量都与烟气温度有关，其中烟气流速还与烟气流

量有关。 
通常烟气的换热系数α1 的数值范围是几十，所以其热阻大，是决定传热系数的主要因素，

余热锅炉运行时的负荷变化也取决于烟气换热系数，例如，当烟气流量增加，烟气流速就增

大，雷诺数Re增大，换热系数α1就加大，传热系数K也变大，传热量增加，使余热锅炉的产

汽量增加。反之，烟气流量减少，换热系数也减小，传热量就少，产汽量也少。 
注：关于一般的传热计算，传热系数 K，热阻，热阻中的关键项－烟气侧对流换热系数。 
例题 2：已知某处烟气流速 17m/s，温度 375℃，当烟气（质量）流量不变，温度升高到
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450℃时，分析换热系数α1的变化。 
解：按布里格斯的实验公式，计算结果如下： 

温度℃ λ Pr μ / ρ w Re 
375 0.0489 0.702 57.4×10－6 17 296167Dw

450 0.0538 0.706 69.14×10－6 19 274391Dw

得：α450 / α375 ＝ 1.043 
注：质量流量不变，通流面积不变，烟气的体积与绝对温度成正比，流速也就与绝对温

度成正比，从而得到 450℃时的速度。 
λ，μ，或ν＝μ / ρ 等一般可从工程手册上查到。雷诺数和普朗特数可根据定义式计算，

其中定压比热一般也可查到。在℃变化不大的情况下，定压比热可以认为是常数。另外，密

度ρ可以根据状态方程求得。在本例情况下，压力不变，密度与绝对温度成反比。 
由本例得，换热系数增加了 4.3％。通常情况下，温度变化 1℃，换热系数变化 0.057％。 
4．管内流体换热系数 

    （1）单相流体换热系数α2的计算，如在省煤器内和过热器内的情况，可用公式： 
 
                 （23） ( )C/WPrRe02 ⋅=

D
m023. o233.08.0

n

λα

 
式中，λ－管内流体的导热系数，w/(m⋅℃)； 
      Dn－管内径，m。 
（2）两相流体的换热系数计算，如在蒸发器内的情况，比较复杂，为汽水两相流动，又

是沸腾过程。推荐使用下述公式计算蒸发器内有沸腾的两相流换热系数： 
α2＝SαF＋αdl        （24） 

式中，αF－沸腾换热系数； 
      αdl－强迫对流换热系数； 
      S－修正系数，与汽水两相参数 F 有关，与雷诺数 Re’有关，可从图 11 查得。F

的计算公式为公式 27。 
可见换热系数由两部分加权迭加而得，一部分考虑沸腾换热，一部分考虑强迫对流换热。 
a．沸腾换热系数αF ： 
 
                 （24） 

7.0qCF ×=α

式中，C－与压力有关的系数，查图 12； 
      q－管内壁热负荷，W/m2， q＝Q/An ； 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

图 11  修正系数 S                        图 12  系数 C 与压力的关系 
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b．两相强迫对流时的换热系数αdl ： 
 
                 （25） 2αα ×= Fdl

*

式中：α2
*－假定管内全是饱和水时的对流换热系数，用（23）式计算； 

      F－存在蒸汽的修正系数， 
F ＝ 3.5(X t t)

－0.5        （26） 
      Xt t是考虑水中有汽水共存时的两相参数： 
 
                 （27） 

1.05.09.01
⎟⎟⎜⎜ ′⎟⎟⎜⎜ ′

⎟
⎠

⎜
⎝

=
μρx

X
⎠

⎞

⎝

⎛
′
′

⎠

⎞

⎝

⎛ ′′⎞⎛ − μρx
tt

 
式中，ρ’’/ρ’－饱和汽与饱和水的密度比； 
      μ’/μ’’－饱和水与饱和汽的粘性系数比； 
      x－平均质量含汽率， 
 
                 （28） G

Dx 5.0=

      D－出口处蒸汽流量； 
      G－入口处水的流量。 
 

三、在运行条件下受热面传热量的变化 
一台余热锅炉的产汽量与吸收的热量有关，也就是与传热量有关。在运行条件下，各种

因素都会影响到余热锅炉的产汽量，现分析如下。 
（一）烟气流量变化 

已知 A 余热锅炉的进口烟气量为 135.5kg/s，现烟气量降为 97.2kg/s；假走进口烟气温度

不变，此时蒸发器产汽量将如何变化？ 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

图 13  产汽量与烟气参数的关系 

 

烟气量下降为原值的 71.7％，烟气的换热系数下降为原值的 78.8％，假定其它各项热阻

不变，总热阻增加 1.23 倍，传热系数下降为原值的 81.6％。由于传热系数下降的幅度小于烟
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气量的下降幅度，表明蒸发器出口处的烟气温度也要下降，最终平衡在一个新的位置上，经

试算后，传热量为原值的 73％时是合适的。此时烟气量下降为 71.7％，产汽量下降为 73％，

离开蒸发器的烟气温度比原设计值下降 5℃，考虑到进入省煤器的烟气温度降低，省煤器的

平均温差下降得多，可以认为生产饱和蒸汽的 A 余热锅炉的产汽量与烟气量成比例，图 13
示出了产汽量与烟气量的线性关系。 
（二）烟气温度变化 

烟气温度的变化影响平均温差，同时也影响传热系数。例题二的数据说明温度对传热系

数的影响不大，主要是影响平均温差。现在仍然用 A 炉中的蒸发器为例说明影响传热量的大

小（即产汽量的大小）。 
在烟气流量不变的条件下，假定进口烟气温度下降到 400℃，先假定离开蒸发器的烟气

温度不变时，得到烟气有效放热量降为原值的 56％，平均温差降为原值的 69％，传热系数降

为原值的 96.7％，传热量降为原值的 66.7％，显然，此热量与烟气放热量不同，表明传热能

力大，使离开蒸发器的烟气温度必然会下降。经试算后，得到离开蒸发器的烟气温度为 207
℃，此时烟气有效放热量为 28840kW，传热量为 28822kW，两者相符。热量为原值的 58％，

即产汽量为 51400kg/h。选用多种烟气流量数值和烟气温度数值，可以算出各个平衡点，平

衡点组成的曲线示于图 13 中。当烟气量不变时，温度与产汽量也是直线关系。 
图 13 是根据 A 余热锅炉制定的，可供运行人员参考，（该图由厂方提供）。 
应该说明，对于具有过热器的余热锅炉，因蒸汽出口温度与产汽量有关，计算比较复杂，

但基本原理是相同的，此处就不叙述。 
 
四、烟气流阻 

烟气从燃气轮机出口，经烟道、各受热面直到烟囱出口，是靠自身具有的排气压力，也

就是说燃气轮机出口的排气压力要能够克服全部流动阻力。根据流体力学的基本公式，流动

阻力可以写成 
 
                 （30） PaA ρ

=Δ
2

2wp
 
式中：w 一烟气平均流速，m/s； 

ρ一烟气密度kg/m3 ； 
 

0
0 273

273
p
p

T+
= ρρ 

 
T 一烟气平均温度，℃； 
p一烟气平均压力，可取p＝PO； 
P。一标准气压； 
ρ0一标准情况下烟气的密度，kg/Nm3； 
A 一系数，根据具体条件而定。 

当流经三角形错列布置的肋片管时，用公式（31）来计算 A 值： 
 
                 （31） N

SD
A ••• ⎟⎟⎜⎜⎟⎟⎜⎜= Re37 SS

w ⎠

⎞

⎝

⎛

⎠

⎞

⎝

⎛
−

−

515.0

'
2

1

927.0

1316.086.
 
式中：N 一沿烟气流动方向的纵向管排数； 

S1一管子横向间距，m； 
S2’一管子斜向间距，m。 
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在正三角形布置时，S1＝S2’ 。 
在运行条件下，烟气流量和烟气温度的变化都会影响流阻的大小，从公式 30 和 31 可以

推导其间的关系： 
Δp ∝ (273＋t)0.684

Δp ∝ V1.684

GE 公司提供的余热锅炉采用立式布置，烟气向上流动时，会产生自生引力，自生引力

可用下式计算： 
Δpzs＝gh(ρl－ρr) 
式中，h－余热锅炉出口高度； 
      ρl－外界冷风密度； 

ρr－平均温度下的烟气密度。 
自生引力与烟气温度有关，烟气温度越高，则自生引力也越大。 
烟气的流动阻力由烟气压力降及自生引力来平衡。 
制造厂提供了烟气压力降与烟气流量、烟气温度的曲线图，示于图 15 中，该图适用于 A

余热锅炉。 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
图 14  肋片管错列布置 

 
 
图 15  烟气压力损失 

 
 
 
 
 
§3 蒸发器的工作特性及其系统 

蒸发器系统包括：两组蒸发器、循环泵及汽包三种主要设备。在此系统内是水吸收热量

变成蒸汽，即沸腾过程。由于水平管组内的沸腾过程会影响设备的安全性，所以本节主要叙

述沸腾过程的特点，以及各主要设备的安全性。l 表示三种主要设备的连接。从省煤器出来

的水进入汽包的水空间，与汽包内的水均匀混合后，从汽包底部的一根下降管到循环泵入口，

水在循环泵内升压后，进入蒸发器。蒸发器有两组，是并联的，部分水在蒸发器内汽化成汽，

汽水混合物离开蒸发器进入汽包，在汽包内使汽水分离，蒸汽从汽包顶部管子引出，去用户

或去过热器。水留在空间，再进入下降管依次循环。 
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一、蒸发器的热力特性 
水的沸腾过程是一个复杂的换热过程，烟气加热肋片及管壁，管壁温度升高，使紧邻内

壁的水温升高，当温度高于饱和温度一定值时，壁面上会有汽泡产生，长大，然后脱离壁面

与水流一同流动，汽与水的流动型式是多种多样的，不同的流型具有不同的热力特性。 
（一）受热时水平管内汽水两相流的流型 

图 16 是一根水平管受热时的典型图，此图适用于余热锅炉，因其热负荷不大。现分析图

中各区域的特点。 
 
 
 
 
 
 
 

I 泡状流 II 塞状流 III 弹状流 IV 波浪状流 V 环状流 VI 分层流 a 间歇干燥区 b 长期干燥区 

图 16  水平蒸发管中的流动形式 

 
I 区：壁面上形成的汽泡进入水中，汽泡较小。当水流速低时，由于汽与水的密度不同，

在重力影响下，使汽泡趋于管道的上半部，因汽泡小而数量多，称为“泡状流”。沿管内壁均

有水，使管壁得到冷却，安全性好。当水流速增大后，水的动能可带动汽泡趋于管中间，使

汽泡均匀分布。 
II 区：随着汽泡数量增多，汽泡聚合而成大汽泡，在水流中流动，好像是个汽塞，称为

“塞状流”。此大汽泡也是趋于沿管上半部流动。 
III 区：在塞状流的基础上，汽泡又变大，变长，形状像子弹，称为“弹状流”。在弹状

汽泡四周仍有水层，可以冷却管壁。 
IV 区：蒸汽连成一片。蒸汽的速度增大，使汽水分界面掀起扰动的波浪称为“波浪状流”，

此波浪被甩到管壁上部，使上部管壁经常有水冷却。形成间歇干燥区。 
V 区：当蒸汽速度很高，汽流就位于管道中心流动，形成汽核，在汽核周围有一层水膜，

通常是下部水膜厚，上部水膜薄。水膜沿管内壁呈环状，故称为“环状流”。如果上部失去水

膜，形成长期干燥区，将使管壁得不到冷却而超温损坏。 
VI 区：管内水流速和蒸汽流速都很低时，由于重力的影响，使蒸汽沿管道上部流动，水

沿管道下部流动，在蒸汽上部边界没有水膜，汽与水的分界面很光滑，称为“分层流”。 
以上六种流动型式的热力（传热）和水力（流阻）特性是不同的。从安全性的角度来看，

只有“分层流”是不好的，所以蒸发器在运行中，不允许出现“分层流”。下面将逐步解释此

问题。 
（二）水沸腾的传热过程 

沸腾的定义是：在水的内部（而不是水的表面）产生汽泡的汽化过程。例如管内是饱和

水，吸热后，在管壁上就会形成汽泡，这就叫沸腾。 
沸腾过程可分两种，一种是大空间沸腾，水是依靠自然对流作上下运动的，例如家庭用

水壶烧开水、壶底的水吸热后上升，周围的水下降吸热，最后使壶内之水温都升高。另一种

是对流沸腾，即水在管内流动而沸腾，余热锅炉的蒸发器内的水就属于对流沸腾。 
由于蒸发器内水温的不同，又可将沸腾分为过冷沸腾和饱和沸腾，现分别叙述之。 
1．过冷沸腾 
过冷的意义与本章第二节中提到的欠温是相同的，即水温低于饱和温度。 
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过冷沸腾指的是：整个水温低于饱和温度，但在局部区域沸腾产汽。 
例如：进入蒸发器的水温通常是汽包压力对应的饱和水温，而进入蒸发器的水的压力要

大于汽包压力，这是因为经循环泵后水压升高，此时的水温对应于水压而言，是过冷的。如

果汽包压力是 4MPa，对应的饱和水温是 250.3℃，当水压升到 4.2MPa 时，对应的饱和水温

应该是 253.2℃，表明过冷度约为 3”C。 
具有过冷度的水进入蒸发管，管外有高温烟气加热，使管壁温度升高，当壁温高于饱和

温度时，使紧贴着管壁的水层温度也能略高于饱和温度，在此水层内的水会汽化（即沸腾）。

汽泡的产生、长大和脱离将会强烈地扰动水层，使换热加强，即换热系数增大，这就叫做“过

冷沸腾”。例题三 A 余热锅炉的蒸发器 I 中，进入蒸发器的水沿最下排管内流动，此时最下

排管子与 540℃的高温烟气接触，有可能发生过冷沸腾。一般来说，由于管内的水温低于饱

和温度，当这些汽泡脱离壁面进入主水流中，就会发生凝结现象，此时的过冷沸腾能够稳定

进行。如果水流速低，管壁上部产生之汽泡不能脱离壁面，将会在管壁上形成汽膜，使管壁

不能冷却，因壁温升高使强度下降而损坏，所以对于过冷沸腾也要注意其破坏性。 
2．饱和沸腾 
水不断被加热，直至全部水温达到饱和温度以后，就发生饱和沸腾。此时蒸汽不会再凝

结，蒸发器的大部份管内都进行着饱和沸腾。为了计算传热量，需要了解饱和沸腾时的换热

系数的计算。饱和沸腾的传热随流动型式而不同，通常可以分为二类，一类是图 16 中的泡状

流、塞状流、弹状流，其特点是汽泡周围都有水层存在，汽泡在水流中流动，称为“饱和泡

态沸腾”。另一类是图 16 中的环状流，水在四周流动，汽在中心区流动，各自有流通截面和

流速，称为“两相强迫对流”，这两种沸腾的产汽方式也是不同的。 
（1）饱和泡态沸腾：汽泡常在管壁上产生、长大、再脱离。从管壁上带走热量有两种方

式。一种是汽泡生成需要热量，汽泡脱离就带走热量。另一种是靠壁面内的水层的换热来带

走热量，两者都起作用，综合后使传热增强，所以换热系数很大。 
（2）两相强迫对流：管内壁处有水层，水层的水温比饱和温度大的数值不足以在管壁上

形成汽泡。也就是说水温的过热度不够。此时只能靠水层内水的流动所形成的对流换热，把

管壁的热量转移到水层，使水层与蒸汽的分界面上有水蒸发成蒸汽，连续的蒸发过程就把热

量带走。这种“环状流”的水和汽流速高，水层的对流换热强，所以水层的温度难以升高到

有足够的过热度，对于这种在汽水表面产汽的过程，通常不叫“沸腾”，而命名为“两相强迫

对流”。 
在实际工程中可以根据热负荷、质量含汽率等参数来确定沸腾的形式，作为计算传热系

数，两者差别不大，同时考虑到沿管段的热负荷和质量含汽率都是在变化的，也难以精确分

开，所以不再分别叙述其传热计算。 
国外学者认为；饱和泡态沸腾和两相强迫对流的汽化过程中，都存在泡态沸腾和对流两

种传热机理。例如从管壁上产汽，出现小汽泡，这是泡态沸腾。不产汽泡的区域有水层流动，

这是对流传热，同样，在两相强迫对流过程中，水层表面形成的蒸发过程，也扰乱了水层，

其作用与泡态沸腾相同。 
3．传热过程： 
水沸腾时的换热系数是很大的。从例题三的计算中，可以看到两相对流的换热系数为单

相对流的 3.9 倍，即 3.9×5024＝19593.6W/(m2℃)，泡态沸腾时的换热系数为（19130.2，误）

6923.7W/(m2℃)。最后的沸腾换热系数为（38724，误）20286W/(m2℃)。 
下面将对上节计算公式加以说明。 
沸腾时换热系数达到五位数字，这是因为汽泡的产生，长大和脱离严重地扰乱了水的边

界层，使水分子活跃，增加了紊流度，使换热增强。 
关于附面层问题，层流底层。 
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下面的内容需要简单讲解流体的粘性、粘性系数，气体和液体粘性系数随℃的变化等。 
蒸发器管内的水的沸腾过程包括“泡态沸腾和两相对流“的传热过程，所以采用公式（24）

的计算型式。 
（1）αdl 是两相流强制对流换热系数，在管内流动时，可以写成通用型式： 
 

4.08.0 PrRe023.0
Ddl
λα = 

 
式中的导热系数λ、雷诺数Re和普朗特数Pr，都是汽和水两相流的物理量，实际中难以确定。

所以按照单相饱和水在管内流动时的各物理量来计算换热系数，然后用试验方法，找出修正

系数F，经多次试验结果，得到有汽存在时的修正系数F＝3.5（X tt）
－0.5。 

当含汽量增加，意味着汽泡多，其扰动加剧使换热加强，从公式（28）也可以看出含汽

率X增加，两相参数X tt值减少，系数F增加。 
随着压力增加，蒸汽的密度增加，水的密度降低(解释：饱和状态的温度和压力是一一对

应的，压力增加意味着温度增加，因此水的密度下降)。水的粘度减小，而汽的粘度略增，汽

与水的物性差别减小，说明汽泡之作用减弱，使换热减弱，从公式（28）也可以看出压力增

加使汽水密度比增加，使X tt值增加，尽管水汽粘度比减小，但其占的比重小。综合后仍使Xtt

值增加，系数F减小。 
（2）SαF 是管内沸腾时的换热系数 
αF 是考虑沸腾时汽泡的作用而具有的换热系数，通常是按照大容积沸腾换热来计算的，

经过许多学者试验总结，大容积沸腾换热系数与热负荷 0.7 次方成比例，还与汽和水的物性

有关，例如：导热系数、密度、粘度、表面张力、比热等等。在饱和状态下，这些物性都与

压力有关，所以用物性系数C来表示，整理为αF ＝C·q0.7，即公式（25），C可从图 12 中查

得。 
由于管内流动条件下的沸腾与大容积沸腾有差别，所以用修正系数 S 来修正，此修正系

数是按照试验结果而整理的。当水流的雷诺数大，表明偏离大容积沸腾的程度大，S 值就小，

当水流中含汽量大，蒸汽存在的形式会以弹状、环状为主，此时考虑蒸汽存在的系数 F 增加，

也表明远离大容积沸腾，此时 S 值也减小。反之，含汽量少，汽以泡态形式存在，接近大容

积沸腾，S 值就大，从例题三的计算中，蒸发器内的水沸腾换热系数是大容积沸腾换热系数

的 10％，即 S 值为 0.1，尽管 S 值小，仍保证沸腾换热系数达到一万以上。 
以上讨论的传热过程都是正常流型下的换热，总的换热系数大，是安全的。现用例题三

的计算数据来说明其安全性。 
利用公式（15）及考虑污垢的公式（19），得到 
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已知Q＝49714×103W，α2＝（38724 误）20286 W/(m2℃) 
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得到tnb一t＝15.64℃  （12.5℃，误） 
已知水温为 195.4℃，则管壁温度tnb 为 211.04℃（208℃误），碳钢管材可以在 400℃下长
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期工作，所以是安全的。 
（三）汽水分层 

汽水分层即是图 16 中的分层流，下部是水沸腾流动，上部是汽流动。 
1．分层流的传热 
分层流是在水流速很低时出现的流动型式，此时蒸汽流速也很低。管内有水的区域，仍

能有较好的传热效果。水速低，接近大容积沸腾，其换热系数仍很大，使管壁温度为正常值。

在蒸汽区域，没有水，因蒸汽的导热系数只是水导热系数的 5.5％，所以其换热系数小。再加

上蒸汽流速低，更不利于换热。当蒸汽流速为 2m/s时，压力参数与例题三相同，此时蒸汽的

换热系数α2为 140W/(m2℃)，将此数值用来计算管壁温度。 
 
           ℃ 4660 =⎟⎜ +=−t 00017.

140
1

6.779
1049714 3

⎠
⎞

⎝
⎛×tnb

 
此时管壁温度为 661.4℃，很显然，这个温度超出了碳钢承受的温度，使管材的强度大大

下降而导致管子破坏。换句话说，在上述情况下，因蒸汽的换热系数小，不能把蒸汽侧的管

壁的热量带走，故使壁温上升。 
注：这只是一个孤立的计算。实际上，由于燃机排气温度只有 500～600℃，管壁温度不

可能升高到如此高的温度。 
2．分界面的疲劳应力 
汽水分层的界面常常会上下变化，使得这部分管壁交替地与汽、水接触，与汽接触时则

壁温上升，与水接触时壁温下降。由于壁温的交替变化，使材料产生疲劳热应力，减弱其工

作的安全性。 
综合以上两点，对水平式蒸发器而言，必须防止汽水分层的产生，这是设计者和运行者

都需要注意的事项。 
3．引起汽水分层的因素 
前面已提到分层是在水速和汽速都很低的条件下产生的。除此以外，还与压力、质量含

汽率 x、管子内径、热负荷 q 有关。 
(1)流速的影响 
在蒸发管内水连续汽化，各个管截面处的两相混合物的流速也随之而变化，很难用混合

物的实际流速来表示流速的大小。人们常用“质量流速”来表示通常的“流速”大小。其定

义是：单位截面上单位时间内流过的质量，单位为kg/s⋅m2。对管子而言，管径不变则其流通

截面不变。根据质量不灭定律，管内流体的质量也不变，所以管子各个截面处的质量流速都

是相同的数值，使用起来十分方便。可以用入口处的质量流速来表示整根管子的流速。用G
（kg/s）表示质量流量，f表示面积，整理后得到：（所谓质量流速即“密流”。） 

 
0

1 wV
ff

G ρρ ===质量流速
 
式中，ρ－入口处水的密度； 

w0－入口处水的流速，此流速又称为“循环流速”，是常用的参数。 
当管径、压力、质量含汽率都不变的条件下，两相流的流型随质量流速ρw0的变化而改

变。质量流速低时，流型是分层流。若质量流速增大，流型会转为塞状流、泡状流。这是因

为流速高，动能大，扰动强，水流可以带汽泡一同流动。汽泡垂直上升的运动被高速水流阻

碍，不能集中到管子上部，分层流就被破坏了。国外学者根据试验结果得出了一些数据，说

明质量流速与分层流的关系，示于图 17 及图 18 中。 
（2）压力的影响（饱和压力与饱和温度一一对应，压力增加，温度必然增加。） 
压力对分层流的影响是比较复杂的，以压力增高为例进行分析，压力增高有两方面不同
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的效果，一方面是水的表面张力减小，汽泡直径小，从水中上升的阻力变小，有利于分层。

另一方面是汽与水的密度差变小，即重力影响减小（浮升力减小），不利于分层。根据试验结

果，压力的影响表示在图 17 及图 18 中，图 17 中下面二条曲线显示了压力的双重作用，随着

压力增加，容易出现分层流，对应的质量流速也增大，当压力达到 12MPa 后。随着压力增加，

分层流的范围减小，对应的质量流速又减小。 
（3）质量含汽率的影响 
质量含汽率 x 的定义已在管内沸腾换热系数中介绍过，对一根连续受热的管子可以用平

均质量合汽率来表示，质量合汽率的倒数是循环倍率 K， 
 

D
G

x
K ==

1 
 

两个指标都是经常被采用的。 
一台锅炉的产汽量 D 是确定的数值，而进入蒸发器的水量则与其它条件有关。 
对于图 2 所示的自然循环余热锅炉，进入蒸发器内的水量取决于汽包高度、下降管直径、

上升管管径、管子根数以及传热量大小。其循环倍率比较大，约为 15～30，对应的质量含汽

率比较小，约为 0.03～0.07。 
对于本余热锅炉的进水量 G 则可以任意选定，因为水量由循环泵供给的，根据所需要的

流量 G 选择对应的循环泵，就能满足要求。但进水量 G 的大小与安全性和经济性有关。要综

合考虑来确定进水量 G。如果选择进水量多，循环泵输送的流量要多，泵的尺寸就大。水量

多使得蒸发器的水流速高，流阻增加，泵的扬程也要高，这样的循环泵制造要复杂些，运行

中耗电也多，显然是不经济性的。如果选择进水量少，质量流速要减小，质量含汽率增加，

容易出现分层流，对安全性不利。 
根据研究资料，循环倍率最好不小于 5，小于 5 时容易出现不安全现象，所以A锅炉选用

的循环倍率K为 5～6，选用循环泵的流量为 160dm3/s，在工作压力条件下的质量流量G为

139kg/s，产汽量D为 24.6kg/s，循环倍率K＝5·7；对应的x＝0.175，平均质量合汽率为 0.088。
图 17 中四条曲线是根据不同含汽率作出的。质量含汽率大，对应的质量流速也增加。 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
图 17 出现分层流的质量流速 

 
 
 
 
图 18 消除分层流的最小循环流速 

 
（4）管子内径与热负荷的影响 

 20



热负荷q值大，单位面积上传热量多，产汽量也多，易引起分层流，从图 18 中可以看到

消除分层所需的循环流速W0也大，即质量流速要高。 
管内径大，即空间大，也易引起分层流，所需的循环流速也要大。 
4．蒸发器的最小质量流速的确定 
（1）A 炉中的蒸发器的最小质量流速： 
已知压力约为 1.4MPa，管内径为 46mm，平均热负荷q为 63767W/m2，从图 18 中查得循

环流速w0为 0.4m/s。此时水的密度为 870kg/m3，质量流速ρw0为 350kg/m2⋅s。设计的质量流

速应大于 350kg/m2s，才能防止分层流的出现。 
根据A炉的设计资料，蒸发器各管子的入口平均水流速w0＝0.6m/s，质量流速为 0.6×870

＝522kg/m2s，是大于分层流的极限值 350kg/m2⋅s的，所以是安全的。在运行中，一定要保证

蒸发器的入口水量达到设计值。 
（2）B 炉中的蒸发器的最小质量流速 
蒸发器I：压力为 5.2MPa，管内径为 45mm，平均热负荷q为 76450w/m2，从图 18 中查得

循环流速w0为 0.65m/s，此时水的密度为 774kg/m3，质量流速ρw0为 503 kg/m2⋅s。 
蒸发器II：管内径 33mm，平均热负荷q为 20272 w/m2，从图 18 中近似查得循环流速W0为

0.4m/s，质量流速ρw0为 309.6 kg/m2⋅s。 
设计计算中取循环倍率K＝5，计算出两组蒸发器的平均质量流速为 705 kg/m2⋅s，大于上

述蒸发器的极限质量流速，是安全的。 
通过上述内容的讨论，可以认识到蒸发器采用“顺流”布置的必要性。水平式蒸发器都

有 180°的弯头，如果汽水混合物从上向下流动，在水平向下弯曲的弯头处容易集汽，会形成

不流动的汽塞，影响水的流动。反之，向上流动时，汽不易在弯头处集存，蒸汽的速度也不

会降低，所以蒸发器采用流体自下而上的顺流布置方案。 
二、蒸发器的水力特性 
    补充一些流动阻力计算：沿程损失，局部损失。简单串连、并联管路的计算。 
（一）两相流体的流动阻力 

1．单相流体的流动阻力 
流动阻力的计算公式为： 
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2．两相流体的流动阻力 
管内汽水共存，汽水之间有摩擦阻力损失，所以流动阻力要增加，通常在单相计算的基

础上增加含汽量修正值，公式为： 
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式中：ζ’一两相流体的局部阻力系数，通常是大于单相流体的； 

λ’一两相流体的摩阻系数； 
ρ’/ρ’’一饱和水与汽的密度比； 
x 一质量含汽率，计算整个管段时，可以用平均值 x＝(D/G)/2； 
w0一管子入口处水的流速，即循环流速m/s。 

分析公式（35）可以看出，流阻除了与循环流速、阻力系数有关以外，还与质量含汽率

有关。当流速w0不变时，流阻与产汽量有关，也就是与吸热量有关。 
例题五：现以 A 炉及 B 炉中的蒸发器为例，分别计算其流阻损失，计算列于附表 5 中。 
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（二）蒸发器的水力不均匀性 
从上述附表 5 的计算结果可以看到，蒸发器 II 的管圈数多，行程长，弯角多，所以流阻

的数值大于蒸发器 I，两者相差 l～2 倍。一台余热锅炉的两组蒸发器入口与循环泵出口相连，

蒸发器出口与汽包相连，进出口的压力差是相同的，应该具有同样的流动阻力。若要得到相

同的流动阻力，需要修改计算中的参数，参数有：流速、局部阻力系数等。 
（1）流速 
原假定两组蒸发器内质量流速相同，所以取相同流速进行计算，如果其他参数不变，只

有蒸发器 II 的流速减少，蒸发器 I 的流速增加，最终使两组蒸发器的流阻相同。 
经试算后，A 炉的蒸发器 I 的流速从 0.6m/s 增加到 0.76m/s，蒸发器 II 的流速从 0.6m/s

降为 0.44m/s，此时流阻相同，约为 106700Pa。 
同理，B 炉的蒸发器 I 的流速从 0．911m/s 增加到 1．058m/s，蒸发器 II 的流速降为

0．715m/s，此时流阻相同，约为 80600Pa。 
由此说明，并联管路中的水流量分配是由流阻决定的，也就是由蒸发器进出口的压力差

决定的。 
（2）局部阻力系数 
上面提到如果不采取措施，并联蒸发器的水量会自行调整，使水速不相等。如果希望水

量按一定要求分配，可以采取改变局部阻力系数的办法来达到目的，即在蒸发器入口管路上

装节流圈。例如蒸发器 I 的水量增加太多，在入口处装节流圈，使局部阻力系数ζ’加大，此

时水量可以稳定在一个新的数值。 
所谓“水力不均匀性”就是指并联管内水量不相等，对于一组蒸发器而言，由几十根并

联管圈组成，尽管各管圈的尺寸相同，阻力系数相同，但仍然会有水量不相同的现象产生。 
从公式（35）可看出质量含汽率与流阻有关，含汽率受传热量的影响，如果各并联管圈

的传热量不均匀，而使产汽量不相同，导致质量含汽率不相同，这就会影响水力均匀性。例

如：某管内的水量假想与其它管相同，但吸热量多，产汽量多，使质量合汽率 x 增加，流阻

增加，在同样压差条件下，流阻不能增加，此时进水量要减少，以维持相同流阻。水量的减

少引起水力不均匀。 
综上所述，水力不均匀是由于结构尺寸不相同以及传热不均匀造成的。水力不均匀将给

运行带来危害，会使某根管内水量减少，质量流速降低，有可能发生流型转变，转为“分层

流”。因此设计锅炉时，要求烟气流速均匀，温度分布均匀，以保证传热均匀。本锅炉的烟气

入口处的弯头设计能保证烟气流分配均匀以达到传热均匀的目的。 
（三）蒸发器的水动力特性 

水动力特性就是：流动阻力与流量的关系，用式子表示为：ΔP＝f(G)＝f(w0) 
对于蒸发器管子入口区段，是过冷水的升温过程，属于单相水流动，流动的阻力的计算

采用公式（34）。 
当水开始汽化，属于两相的流动，流阻计算用公式（35），整个管圈的流阻是由这两部分

相加而得，假定l1 是水温升高段的管长，（l—l1）是水汽化段的管长，总流阻用下式表示 
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在传热量不变的条件下，l1的长度与水量有关，入口水量大，需要加热水的热量多，受

热管段l1 就长，其关系式如下： 
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πdl1q＝GΔigl               （37） 
上式的左项是通过传热面传入的热量，右项是过冷水变成饱和水所需要的热量，过冷度

用Δigl 表示。 
根据同样理由，可列出汽化段的关系式： 

πd(l－l1 )q＝πdlq－GΔigl ＝GΔi 
Δi 是汽水混合物出口焓与饱和水焓的焓差，右项表示工质吸热量。 
（36）式中的质量含汽率x可以用平均含汽率表示：x＝(D/G)/2。来表示，循环流速w0可

用G/fρ表示。将各个量与G的关系式代人公式（36），整理后，得到 
Δp＝AG3－BG2＋CG            （39） 

（39）式是三次方的关系式，其曲线形状见图 19 中的曲线 2。曲线 2 有二个拐点，在一

定的压差下有三个不同的流量，这种流体的动力特性就是不稳定的，设备的正常运行不允许

出现不稳定的动力特性，因流量会自动变化，当流量处于最小值时，会引起事故。 
（注：按 3 次曲线，应当有一个拐点，两个驻点。） 
图 19 中的曲线 1 是稳定的，在一个压差下只对应一个流量，要消除不稳定现象，可以在

管圈入口单相流的管段中，装一个节流圈，选择合适的节流孔径以达到所要求的流阻值，节

流圈的水动力特性与曲线 1 相同，这样管圈的总流阻由节流圈流阻与管圈流阻相加而得。图

中曲线 3 就是由曲线 1 与曲线 2 相加而成的，显然曲线 3 已没有明显的拐点，一个压差下只

对应一个流量，此时流体的动力特性是稳定的。 
总的来说，增加单相流体段的局部阻力值对稳定性有好处，而双相流体段的局部阻力的

增加对稳定性没有好处，所以蒸发器应该尽量减少管圈的弯头数目，对比省煤器和过热器的

管圈布置，蒸发器每一组管由 2～3 排并列管组成，在相同传热面时，其弯头数可减少。 
（四）蒸发管内的脉动工况 

上节叙述的是不稳定性，即压差不变时，流量会自动变化，这

种变化是非周期性的。本节介绍的是周期性的变化，多发生在并联

管中。 
脉动工况指的是：蒸发管内发生流量和压力的周期性波动。 
由于流量周期性变化，引起管壁温度变化，导致管子被破坏。

关于脉动工况的产生原因初步解释如下。 
1．流动型式的变化                                    图 19 蒸发器内流体动力特性 
当某管入口水流量突然减少．加热水段的管长就短，汽化点提前，产汽多，流动型式从

泡状、塞状转变成环状流，而环状流的流阻小，使整个管内流阻减小，为维持各管的相同压

差值，此管的入口水流量会增多，此时发生的过程与原来的相反，使汽化点推后，产汽少，

流型又恢复泡状或塞状流，如此反复进行，该管内的流量就周期性的变化。 
2．局部压力和管壁蓄热的影响 
由于蒸汽是可压缩的，管圈长度较长，常会使入口处的流量和出口处的流量不一致，这

就导致流量的变化比较复杂。蒸汽空间像一个弹簧，是有弹性的，正如固体质点的振动一样，

弹簧上的固体质点受外力作用，会产生上下振动。在流型不变的前提下，热量增加使汽化点

提前，产汽量增加，使质量含汽率增大，流阻增大，当管子出口处压力不变时，汽化点处的

压力上升，使此两点的压差增大以维持流阻增大值，对加热水管段而言，后面的压力上升，

前面的压力不变，压差减小，迫使其入口水量减少，当水量减少后，整个管圈的流阻下降，

汽化点处的压力下降，进入水量又增加会使汽化点后移，产汽量少，质量含汽率也减小，但

因水量对流阻的影响大，使流阻增加，入口水量又减少。如此反复进行，这说明热力不均匀

对脉动的影响，是通过局部压力变化引起压差变化而使流量变化。 
当汽化点提前，提前段的管壁温度增高，管壁蓄热量增加。当水量增加，汽化点后移，
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此部份管壁蓄热量重新传给水，也会增加汽量，使流阻增大。与加热段局部压力互相配合，

使脉动持续进行。 
由以上所述，发生脉动现象需要外部扰动的条件，热量和水量的变化都是扰动的初始原

因。余热锅炉的蒸发器传热方式主要是对流，热量的变化是总体的变化。而水量的变化可以

是单根管的变化，因而单根管的脉动容易产生。 
要消除脉动现象，常采用二个方法，一个是在入口处装节流圈，增加加热水段阻力，使

得汽化段的微小流阻变化不会影响到水流量的变化。另一个方法是保证质量流速，当质量流

速大于一定值以后，不会产生脉动，这是因为质量流速表示水流量，水流量比较大时，管圈

的流阻大，局部的微小流阻变化不易影响流量，另一方面是由于质量流速大，流型不易变化，

能消除因流型变化而引起的脉动。 
根据苏联资料的计算结果如下： 
产生饱和蒸汽的A余热锅炉中，蒸发器II的防止脉动所需要的最小质量流速为 287kg／

m2⋅s。 
蒸发器I处在烟气高温区，热负荷比蒸发器II的大二倍，但由于单个管圈的管子短，仅为

蒸发器II的 1/3，所以防止脉动所需要的最小质量流速为 251kg／m2⋅s。 
产生过热蒸汽的 B 余热锅炉中，由于有过热器，蒸发器处在烟气温度不高的区域，热负

荷仅是 A 炉蒸发器 II 的 5～10％，防止脉动所需要的最小质量流速仅为几十左右。 
总结：从水动力不稳定性及防止脉动来看，管圈入口处装节流圈是有效的，但会增加流

体流动阻力，需要提高泵的扬程，使循环泵耗电多；采用保证质量流速的方法，则需要严格

监督进入蒸发器的水量。由于防止脉动所需要的质量流速均低于防止分层流所需的质量流速，

所以运行中的最小流量应以防止分层流为主。 
三、蒸发器的最小流量保护 

从安全性来分析 
对蒸发器本身而言，进入水量少是不利的，将会导致蒸发器管受到超温破坏。 
对循环泵而言，如果循环泵出水量少而使进入蒸发器的水量少，除了对蒸发器产生不刊

后果以外，对泵本身也是不利的。因为进入循环泵水量少，泵的轮叶摩擦的热量容易使水汽

化，使循环泵发生汽蚀现象。 
从热经济性来分析，进入蒸发器的水量少，会影响蒸发器管内的换热系数。尽管蒸发器

内侧汽水混合物的换热系数很大，一旦水少而汽多，会使换

热系数下降，最后使烟气放热量减少。烟气在蒸发器的放热

量减少，会影响蒸汽产量，还会使锅炉排烟温度增加，增加

排烟损失使锅炉效率降低。 
综合上述二点理由，对于进入蒸发器的水流量要监视，

还要采取一系列的保护措施来保护蒸发器和循环泵。 
每台余热锅炉有两组蒸发器，是并联接连的，其连接图

示于图 20 中。由于两组蒸发器处在不同烟气温度区，其热

负荷是不同的，又因两组蒸发器的结构不同，处于低温区的

蒸发器 II 的管圈多，阻力系数大，所以蒸发器 II 内的水量

会减少，使蒸发器 I 内的水量增加，以使水量的分配符合热

负荷的要求。（参看图 1。图 20 中两个蒸发器似乎反了。）       图 20 蒸发器的连接 

循环水泵出口管道上装有流量计，测量进入蒸发器的水流量，随时监视其流量大小，以

保证最小质量流速的要求。 
调节部分由其他老师讲。 
关于水流量的测量： 
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教材所介绍的是一种类似皮托管的笛形测速管，适用于大管径。迎水面正对来流有 4 个

孔，测全压（总压），4 个孔感受到的压力是不同的，连在一起得到平均的全压。背水面开一

个孔，测静压（也称背压）。 
根据柏努利方程，有： 
 

2
*

2wpp ρ
+=

 
由此可求得速度： 
 
 
 
因此，知道面积，即可求流量（体积流量或质量流量）： 

V=wf                    m3/s 
G=ρwf                   kg/s 

由于有许多实际因素的影响，如测速管的校正系数，

密度的变化（主要由温度的变化引起）等，归结为一个修

正系数 C，可得教材上的公式：                                 图 21 笛形测速管 

( )
ρρ

pppw Δ
=

−
=

2*2

 pCV Δ=
 
四、汽包 

汽包是与蒸发器紧密相连的，除了汇集省煤器来水、汇集蒸发器来的汽水混合物以外，

还能提供合格的饱和蒸汽进入过热器或供给用户。汽包的内部结构见图 27，汽包的外部管路

及管制件、仪表见图 28。 
（一）汽包内件 

从蒸发器来的是汽水混合物。当蒸汽带水时，水中溶解有各种盐类，如钠盐、硅酸等，

这些盐随水滴留在蒸汽中。蒸汽进入过热器内，水滴在过热器内汽化，将盐类积存在过热器

管壁上形成垢，垢的热阻很大，增加了传热的热阻，妨碍传热，使蒸汽出口温度达不到原设

计值，同时管壁不能被汽流冷却，管壁温度升高，减弱金属的强度，会使管子烧坏。有些硅

酸盐随着蒸汽进入汽轮机，又随着蒸汽压力降低附在汽轮机的喷嘴和叶片上，影响汽轮机的

功率。所以锅炉要提供合格的蒸汽供给用户。汽包内装置一些元件就能达到改善蒸汽品质的

要求，这些元件的主要任务是使蒸汽内无水滴。 
1．蒸汽与水分离 
（1）蒸汽带水过程 
从图 27 的右图中可以看到，蒸发器来的汽水混合物通过四根管子进入汽包右上方的分配

器，分配器是沿汽包长度布置的，分配器是由二块互成直角的钢板制成，钢板上开小孔，可

以让部分汽及水通过，在四根管子出口处装的直角挡板，挡板上没有孔，挡板与分配器的形

式相同，用钢条将挡板固定在分配器上，从蒸发器来的汽水混合物的动能（流速）很大，当

汽水流冲击挡板时会消耗动能，部份汽水从挡板上部周沿流出，大部分水从挡板下沿流出，

挡板四周流出的汽水进入分配器。采用直角型挡板可以防止汽水流直冲时溅起小水滴，增加

汽水分离的困难，但无论如何总是有水滴被溅起的，这些飞溅起来的水滴会与蒸汽一起流动。

蒸汽带水滴的多少与汽流速度、水滴直径有关。现分析一个水滴随汽流上升所受的力： 
水滴自身重力 
 

N
6

3

gdG ρπ ′= 
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蒸汽对水滴的浮力 
 

N
6

3

gdFf ρπ ′′= 
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蒸汽对水滴的拉曳力（摩擦力） 
 

N
24

22 ρπ ′′′′
=

wdCF ym
 
 
上三式中：d 一水滴直径，m； 

ρ’，ρ’’一水和汽的密度kg/m3； 
w’’－蒸汽和水滴的相对速度 m/s； 
Cy一蒸汽和水滴间的摩擦系数。 

当水滴停留在汽流中时，此三个力的平衡关系式为：G ＝Ff ＋Fm ，此时水滴不会落下，

对应的水滴直径为： 
 

m
4
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从上式可以看到，当蒸汽流速大，能带走的水滴直径也大，此时带的水滴量就多，蒸汽

品质就差。 
（2）汽水分离 
在汽包内的汽水分离过程有三个阶段： 
第一阶段：汽水混合物进入分配器。分配器有三个作用，可以减少汽水混合物动能（利

用挡板），可防止水流冲到汽包水面，可以使汽流和水流均匀分配。上述第二个作用是靠分配

器本身阻碍了水流向下冲到汽包水面，第三个作用是靠分配器上的小孔，因为汽水混合物是

从四个管口进入汽包的，管口处的汽水混合物多，其余地方少，沿汽包长度分布是不均匀的。

通过分配器上的小孔，就能使汽水混合物沿分配器均匀流出，这是因为流经小孔有流阻，孔

前和孔后有压力差，如果孔前的混合物分布不均匀就会造成孔前的压力分布不匀，依靠压差

的作用，使孔前的混合物分布均匀，达到各个小孔均有混合物流动的情况。水流靠重力从分

配器下部水平板上小孔流出，蒸汽多从垂直板上小孔流出。 
第二阶段：蒸汽从垂直板上小孔流出后，因前方有隔板，必须向下流然后再向上折向左

上方出口，见图 27 中箭头所示。当汽流改变方向时，在惯性力作用下，质量大的水滴从汽

流中甩出来降落到水面。同时蒸汽流从小孔进到汽空间后，流通截面增加，流速降低，使得

原来被汽流携带的较小水滴能分离出来。 
第三阶段：通过分离元件进行细分离 
汽包上方装有金属丝网分离器和百叶窗分离器，金属丝网分离的原理是这样的：垂直于

汽流方向的金属丝遇到汽流中的水滴，水滴会被粘附于丝网上，使水滴离开汽流。金属丝网

是很多层压在一起的，丝网的面积大，因而可以捕集到大部分水滴，水滴沿金属丝流下来进

入集水管。百叶窗分离器是多层挡板，汽流在挡板中多次改变流动方向，使汽流中水滴受离

心力作用甩到挡板上，在挡板上形成水膜，沿挡板流下来进入集水管。采用集水管将水直接

送到汽包水面以下，可防止收集的水滴再被汽流带走。 
经过三个阶段的分离过程，蒸汽带的水份很少，可以满足要求。通常要求蒸汽含盐量为

0.Ippm，含杂质为 1ppm。 
（二）排污 

锅炉运行中，给水带入的杂质只有极少部分被蒸汽带走，大部分留在汽包内水中，随着

运行时间的延续，水中含杂质的数量不断增加，超过一定浓度会使蒸汽品质变坏，因此要排

出一部分含杂质（盐类）浓度大的水，这就是“连续排污”，汽包内的水称为“锅水”。锅水

含杂质浓度最大的区域在水面以下 100mm 处，通常排污管装在水面以下 200mm 处，以防水

位波动时排不出水，排污管是沿汽包长度布置的，管上开小孔或小槽，锅水沿小孔或小槽进
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入排污管、排出汽包。排污有两种，一种是连续排污，一种是定期排污。图 27 和 28 上均有

标明。定期排污主要排去汽包下部的软渣和锈皮等，所以装在汽包下部。 
1．连续排污量的计算 
进入汽包的水、汽质量平衡式 

Ggs＝D＋Dpw            kg/s         （46） 
进入汽包的盐量平衡式 

Ggs·Sgs＝D·Sq＋Dpw·Sl      kg/s        （47） 
上二式中：Ggs一给水量，kg/s； 

D 一蒸汽量，kg/s； 
Dpw一排污量，kg/s； 
Sgs一给水含盐量，mg/kg； 
Sq一蒸汽含盐量，mg/kg； 
Sl一锅水含盐量，mg/kg。 

考虑到蒸汽含盐量Sq很少，可以略去蒸汽带走盐量，联解（46）及（47）得到： 
 
                 （48） kg/sgs

SS
D

−
=

gsl
pw

DS

 
从上式可以看到，当给水含盐量增加，排污量增加。锅水含盐量是由国家法规确定的，

当允许锅水含盐量下降时，排污量也增加。 
美国 ABMA 推荐的锅水最大含盐量如附表 19—6。 
2．排污管路系统 
（1）连续排污图 
图 28 中的连续排污系统上，装有三个阀门，各阀的作用如下： 
第一个阀门 V112A 是手动球阀，可以用来就地关断排污管路。 
第二个阀门 FV112（A 炉是 V112D）：是带电动机的关断阀，可以在控制盘上操作。A

炉的第二个阀没有电动机。用来粗调汽包排污量，以满足锅水含盐量的要求。 
第三个阀是 V112C（A 炉是 V112B）：装有专门的千分刻度和指示仪，用来细调排污水

量。阀门后有节流圈用来降低锅水压力，使出口排污水输到疏水箱中。 
（2）定期排污 
有二条定期排污管，分在汽包两端，每条管路上都装有二个关断阀。这是因为阀的上游

是高压水，阀的下游是低压疏水，两侧的压力差值大，所以都要装二个阀门，使每个阀前后

的压力差值减小。从另一方面来看，如果一个阀门关不严，可以用另一个来关严，以保安全。

通常在汽包水位太高时，可用作紧急放水用。锅炉在低负荷时，可用作连续排污的补充。定

期排污的阀门不能开得太大，以防水流速高，易把汽包底部积存的软垢及锈皮冲起来，被带

入下降管对循环泵及蒸发器不利。 
（三）水位测量系统 

监视汽包水位是运行工作的主要任务之一，汽包装有一个玻璃水位计，直接指示汽包内

水位。三个电子差压式水位计，可以将水位信号输到控制盘上进行控制或指示用。 
1．玻璃水位计 
图 28 中的 LG114 是玻璃水位计，采用的玻璃水位计是两色的，有红（蒸汽）一绿（水）

及黑（水）一白（蒸汽）两种。现场主要采用红一绿的，为便于下面人员能够看到汽包水位

的指示，水位计可以带反光镜。 
玻璃水位计内的水温是低于汽包内水温的，使水位计内水的密度大于汽包内水的密度，

从水位计上读的水位数值就要低于实际汽包内水位，偏差值是 Y： 
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Y＝（ρ—ρ’）·Z／（ρ’一ρ”）         （49） 
式中：ρ一水位计内水温下的水密度； 

Z 一水位计指示水位的高度； 
Y 和 Z 的意义参看图 29 中（a）图。 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

图 29  水位计工作原理 

 

水位计内水的密度ρ由水温 t 而定，通常采用以下公式计算水温 t ： 
t ＝ t0＋（ts－t0）·ϕ 

式中：ϕ一表计系数，取ϕ＝0.8； 
t0一周围环境温度，℃； 
ts一汽包压力下的饱和温度，℃。 

2．电子差压式水位计 
水位计的测量原理参看图 29 中的（b）图。取 A—A’两点作为基准点进行分析。A 点

的静压为： 
PA＝Pq＋Hsρ”g＋Hwρ’g             （51） 

A’点的静压为： 
PA’＝Pq＋Hrρrg            （52） 

式中：Pq一汽包内上部压力，Pa； 
Pr一标准水柱内水的密度，kg/m3； 
Hs，Hw，Hr一高度，m，参看图 29（b）图A和A’的静压差就是差压计测量的压力

差。 
ΔP＝PA’—PA＝[Hrρr一（Hwρ’＋ Hsρ”）]g       （53） 

高度关系式      Hr ＝Hw＋Hs            （54） 
将 54 式代入 53 式，解之得到汽包水位： 
 
                 （55） ( ) ( ) m⎢=H / ρρρρ ′′−′⎥

⎦

⎤

⎣

⎡ Δ
−′′−

g
PH rrw

 
式中：Hr和ρr是表计的设计值，通常标准水温取 38℃，ρr是标准水温下水的密度； 

ΔP 是水位计测量出来的压差值； 
ρ’和ρ’’是与汽包压力有关的密度，可以引入压力信号来修正。 

经过上述换算，电子差压水位计可以直接输出实际水位的信号。 
在使用电子差压水位计之前，一定要经过校准，可以与玻璃水位计进行对比来调整零位 
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三个电子差压计中的 LT—107 除了提供控制信号外还作为现场水位指示用。 
（四）其它系统 

1．加磷酸盐 
为了保持水的碱度（PH 值），需要加磷酸钠盐。加磷酸盐的管路上装三个阀，二个关断

阀，一个逆止阀，防止汽包内水倒流入磷酸盐管路。 
2．充氮气管路 
锅炉停炉后常需要充氮气来防止空气渗入。充氮管路上有逆止阀及关断阀，逆止阀可以

防止氮气返回。特别是在充氮保护期间，防止氮气的泄漏是很重要的。 
3．取样管路 
汽包内锅水的取样是从连续排污管路的支路上

取得的，见图 28 中 V112B（A 炉是 V112C），因连

续排污管路是开启的，适用于锅水的连续取样以供

化学分析用。 
4．安全阀 PSV117A（B） 
汽包上部装有二个安全阀，是折角型式的，见

图 30 所示。 
阀芯杆上有弹簧，靠弹簧力将阀芯压在阀座上，

阀的下部经喷管与汽包管相连。当汽包压力升高，

阀芯下部的力超过上部的弹簧力，阀芯向上移动，

开启阀门，蒸汽通过喷管，压力降低，排入大气。

当蒸汽流出去后，汽包内压力下降，弹簧力又大于

下部的力，阀芯又下降到阀座上，关闭阀门。安全

阀的阀芯采用圆盘式的，其面积大，因压力升高引

起的作用力就大，效果好。安全阀上有手动杠杆，

必要时可以用手来操作安全阀。 
安全阀在使用前，要试验动作压力，证明其能

按预定动作压力而动作。否则要进行调整以满足要

求。 
五、循环泵 

循环泵的任务有二项，正常运行时，将汽包下

降管来水经循环泵升压后送到蒸发器。在起动或暂

时停炉时，通过再循环管路，把水送到省煤器。形

成汽包一下降管一循环泵一再循环管一省煤器一汽

包的循环回路。 
由于循环泵输送的是高温水，工作条件差，容

易出故障，工作人员需要掌握循环泵的工作特性。

循环泵的运行故障中，以汽蚀最危险，现重点介绍

如下： 
（一）循环泵的汽蚀 

1．汽蚀危害性 
泵的入口是低压区，经过泵的轮叶作功，使水的压力升高。当低压区有气或汽存在，汽

随水进入轮叶流道，在流道中压力开始升高，汽被压缩，汽会迅速凝结，原汽（或气）占有

的空间压力突然降低，四周的水向此低压区高速移动，在极短的时间内水流发生撞击，使局

部压力瞬间升高，此时压力可以达到几百 MPa，使泵的轮叶材料受到侵蚀。由于产生压力波，
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还伴有噪声、撞击和振动等现象，振动也会使设备及法蓝连接处破裂，因此决不允许水泵发

生汽蚀现象。 
2．入口有汽（或气）的原因及防止措施 
循环泵入口很难有空气存在，故主要介绍蒸汽存在的原因。循环泵入口的水是从汽包来

的饱和水，只要泵入口区域的压力低于汽包压力，此饱和水就会发生汽化，产生蒸汽。因此

关键的问题就是保证泵入口区域的压力大于汽化压力，这样就不会产生蒸汽。泵入口区域的

压力可用下列公式表示： 
P＝Pq＋Hρg－Δp－NPSHρg      Pa         （56） 

式中：P 一泵入口处压力，Pa； 
Pq一汽包压力，Pa； 
H 一汽包水面到泵入口中心的高度，m； 
ρ一下降管内水的密度，kg/m3； 
Δp 一从汽包到泵入口的管路流阻损失，Pa； 
NPSH 一泵制造厂提供的汽蚀余量，m。 

公式（56）中的P＞Pq或P－Pq＞0，就可防止汽蚀发生。 
P－Pq＞0 的条件是Hρg－Δp－NPSHρg＞0 
改写成           Hρg－Δp＞NPSHρg           （57a） 

令  ΔH＝ΔP/ρg，则有： 
H 一ΔH＞NPSH            （57b） 

式中的流阻损失用ΔH 表示，其单位为 m。从循环泵的特性曲线上（图 31），查额定工况

下的汽蚀余量 NPSH 为 2.2m，根据（57b）式，汽包水位高度至少应比管路流阻大 2.2 米。 
从设计角度来分析：汽包要有一定高度及采用大直径下降管以减少流阻损失。 
从运行角度来分析：要保证汽包水位不低于设计值，另外要防止蒸汽进入下降管，如下

降管中有汽，下降管内流体的密度ρ要减小，使ΔH 增大。这说明运行中控制汽包水位的必要

性。 
（二）循环泵的特性曲线 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

图 31  循环泵的特性曲线 
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制造厂提供循环泵的特性曲线示于图 31 中，该泵的流量可以从 0 到 220dm3/s范围内变

化，对应的泵的扬程H、泵效率η、泵功率N、汽蚀余量NPSH等均可随之而改变。泵的扬程

表示泵出口压力和入口压力的差值，通常用米水柱表示。泵的额定参数点位于效率最高区，

此泵的最佳运行点的流量V为 160dm3/s，即 526m3/h（500t/h），扬程为 24 米水柱〕（235kPa）。
此扬程用来克服泵出口连接管、蒸发器内汽水混合物流动管束及蒸发器出口与汽包连接管的

流动阻力。当流动阻力大于 24 米水柱时，水泵工作点自动向左移动，达到扬程等于总流阻时

为止，此时水泵流量也减小。同样的理由，当总流阻小于 24 米水柱时，水泵的工作点向右移

动，达到新的位置，此时流量增加。由此说明泵的工作点是由管路及受热面的阻力特性来决

定的。例如：当锅炉启动时，蒸发器内没有蒸汽产生，根据流动阻力计算公式（35），质量含

汽率x为 0，其余的两相阻力系数均由单相阻力系数代替，阻力系数都要减小，最终的流动阻

力减小，需要的循环泵的扬程也小，此时泵的工作点移向流量增大点，观察流量计的差压值

达到 2500mm水柱（24.5kPa），水流量达到 215dm3/s。 
由此说明循环泵的特性曲线决定了进入蒸发器的水量是会变化的。由于蒸发器的循环倍

率 K 约为 5～6，所以进入水量不需要调节。循环泵的出口阀门总是全开的。 
（三）循环泵的结构特点 

循环泵产生的扬程不高，最大是 29m 水柱（284KPa），所以采用单级叶轮的离心泵。 
循环泵输送的水温高，根据汽包压力的大小，水温在 195℃～250℃范围内，这使得泵的

工作条件差，因此要求泵的强度好、严密性好。此泵的内件是采用合金钢制造，以防内部锈

蚀，泵体（外壳）采用碳钢制造。泵的接合面是垂直于地面，便于取出叶轮转子检修。泵体

与转轴间采用机械密封，密封面用石墨及碳化钨制造的静动环互相啮合。机械密封装置示于

图 32，叶轮轴上有轴套 7 与转动密封环 2 相连接，密封压盖 8 把静止密封环 5 与转动密封坏

2 压在一起，使其接触。当轴转动时，静环 5 与动环 2 之间有相对运动会摩擦生热，引人冷

却水带走此热量，保证泵能长期安全工作。 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

图 32 循环泵的机械密封装置 

 
冷却水的最大压力是 600kPa，入口水温约为 10℃，允许冷却水最高出口温度为 50℃，

每分钟需冷却水量约为 11 升（dm3）。 
（四）循环泵的保护 

每台余热锅炉装二台循环泵，一台运行一台备用，两泵的电动机之间有联锁控制，一台

泵出故障而使水流量少或停泵，另一台泵自动启动投入运行。循环泵电动机的控制系统示于

图 33，控制箱有四路控制线路，即正常运行、停止、启动和过载。 
 
§4 自动控制 

余热锅炉的自动控制包括自动调节及自动保护两部分。自动调节系统有：汽包水位调节；
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蒸汽温度调节；蒸汽压力调节；省煤器人口水温调节；给水泵再循环水量调节；除氧器水箱

水位及压力调节等。自动保护系统有：蒸发器水量的最小值保护；还有调节系统中失调的保

护；如汽包水位过高或过低保护；除氧器水箱水位太低；水泵的联锁保护等，现分别叙述如

下。 
一、汽包水位调节及保护 
（一）稳定水位的必要性 

1．水位高 
水位高于正常规定值，会减小蒸汽空间，使蒸汽在汽包汽空间的流速增加，所携带水滴

也增加。由于流速增加，蒸汽停留时间短，使有些水滴来不及从蒸汽中分离出来。上述二方

面都会造成汽水分离条件恶化，影响蒸汽品质。如果水位很高，水可能冲到过热器中，本锅

炉汽包的位置高于过热器，这种现象更可能发生。所以水位升高是不允许的。 
2．水位低 
从循环泵的汽蚀问题中，知道汽包水位低会使泵入口水柱降低，即入口水压力低，容易

使泵入口水汽化。从另一方面来看，当泵的工作扬程不变时，入口压力低必然造成出口压力

低。出口压力与汽包内压力的差值是用来克服蒸发器及连接管路的流动阻力。现在这个压力

差值减小，势必引起蒸发器的流量减小，这对蒸发器也是不利的，所以水位降低也是不允许

的。由于水位高低的影响太大，一定要采用自动调节系统来调节水位，使其稳定在规定值。 
3．水位的选定 
通常的水位正常值在汽包中心附近，A、B 余热锅炉水位的设计值在汽包中心以下

152.4mm 处，此设计值作为正常运行的水位标准值（给定值）。 
当锅炉启动时，选定的水位给定值要低于正常运行的水位值。这是因为汽包下部通过下

降管与蒸发器相连接，蒸发器的位置又低于汽包，启动时蒸发器内充满水。启动后烟气流经

蒸发器使水吸热，水温升高使水容积略有增加。有汽产生后，水内有汽使水容积又增大，这

部分增加的水容积将通过下降管转移到汽包，使汽包水位上升。如果当初选用正常运行时的

水位，现在水位将会过高。所以启动时的水位给定值要低，现选定值比允许最低水位高 50mm。

确定的允许最低水位值是从循环泵不发生汽蚀的原则来考虑的，在运行条件下水位低会使循

环泵人口压力低，而泵入口压力低会发生水汽化，入口有汽就使泵发生汽蚀。现在规定允许

最低水位值不会发生入口水汽化，再加 50mm 更安全。 
当锅炉在低负荷时，即蒸汽流量小于额定值的 20％，也采用较低的水位给定值。 

（二）影响汽包水位的因素 
进入汽包的物质量有给水，离开汽包的物质量有蒸汽和排污，如果三者数量不平衡，会

造成水位变化。蒸汽压力的变化，短时间内蒸发器的循环倍率发生变化都会使汽包水位变化。

现分别叙述之 
1．蒸汽流量 
用户突然改变用汽量，而给水量没有变化，此时汽包水位要变化。当用汽量突然增加时，

水位要降低。 
当蒸汽流量增加ΔD时，水位的反应曲线如图 34。线H1表示蒸汽量增加ΔD时水位按比例

下降，这是物质不平衡引起的。由于蒸汽量的变化同时引起汽包内压力的变化，当用汽量增

加时汽包压力降低，在汽包水容积内部的部分水会自蒸发成蒸汽，蒸汽的比容大，占的体积

大，使整个水容积变大，表示出水位升高，形成所谓的“虚假水位”。“虚假水位”用图中线

H2来表示，稳定后的“虚假水位”不变。实际水位是上述二种情况的综合，也就是线H1加线

H2，因H1线位于负值区，实际值是H2十（一H1）得到H线。从 0 到τ1这段时间内，H线位于正

值区，水位上升，是“虚假水位”阶段，自时间τ1以后水位开始下降，表明需要增加给水量。 
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2．给水流量 
外界用蒸汽量不改变时，给水量的多少与水位高低是直接有关的。图 35 表示给水量变化

时水位的反应曲线，当蒸汽量和蒸汽压力不变时，给水量增加ΔG，由于物质不平衡，水位应

该增加，线H1表示物质不平衡的影响，按直线比例增加。从另一方面来看，由于给水量的水

温低于饱和水温，给水量的增加使汽包内水温降低，水容积内的蒸汽泡会凝结，使水容积减

小，水位降低。等到汽泡凝结稳定后，汽泡容积不变，水位也不变，线H2表示水温低对汽包

水位的影响。综合两方面的水位变化，线H1十（一H2）得到曲线H。从曲线H可以看到给水

量变化对水位的影响，时间从 0 到τ1的范围内，水位略有降低，或者无变化，时间τ1以后，

才有升高趋势。表示出水位变化有滞后阶段。 
综合上述蒸汽量和给水量的水位反应曲线，可以得到以下结论： 
1．汽包水位在给水流量作用下，具有滞后性，水位不会自平衡。 
2．汽包水位在蒸汽流量作用下，不仅没有自平衡能力，而且存在“虚假水位”现象。 
这两条结论决定了汽包水位调节的方式。 

（三）水位调节系统 
 
二、蒸汽温度调节 
（一）调节的必要性 

过热器的任务是：把饱和蒸汽加热到过热蒸汽，蒸汽温度达到 450℃才能满足蒸汽轮机

的用汽要求。蒸汽温度高于设计值，管道及汽轮机的材料强度下降。蒸汽温度低于设计值，

使蒸汽焓下降，做功能力下降，影响汽轮发电机输出功率。从另一方面来看，蒸汽初温度低，

会使汽轮机末级叶片含湿量增加，对汽机不利。因此锅炉在运行中要保证蒸汽温度。 
（二）影响蒸汽温度的因素 

过热器是面式热交换器，蒸汽在管内流动，烟气在管外流动，热量是依靠对流传输方式

来转移的，转移热量的多少要符合热平衡方程式和传热方程式。 
热平衡方程式   ϕ（I’－I”）V＝D（i”－i’）＝Q    见 3 式 
传热方程式     Q＝K·Δt·A                   见 4 式 
在运行条件下，随着燃气轮机负荷的变化，进入余热锅炉的烟气流量 V 和烟气温度（烟

气焓 I’）都会变化，这样导致蒸汽出口焓 i”（蒸汽出口温度）要变。 
当烟气温度增高，公式（3）中的 I’增加，烟气放热量增多，公式（4）中的平均温差Δt

和传热系数 K 均要增大，使传热量增多，最后使蒸汽温度升高。同样烟气流量增大，也有类

似效果。这些变化因素总是存在的，因此要采取调节方法来保证蒸汽温度。 
（三）调节原则及方法 
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常采用喷水或喷饱和蒸汽的方法来降低

蒸汽温度符合设计值。从调节的观点来看只

能从高温向低温调节，反过来则不行。所以

设计过热器时，常多装些传热面，以达到双

方向调节的目的。例如多装传热面，在设计

工况下，因传热面大而使传热量多，使蒸汽

出口温度高于设计值，此时可以喷水或喷低

温饱和蒸汽，使汽温下降。当烟气温度下降

时，蒸汽温度也会低于设计值，此时可以减

少喷入水的数量，使汽温上升恢复设计值。 
减温方式都采用减温器，常用减温器有面式和混合式两种，见图 42。（a）是面式减温器，

管外是蒸汽，管内是冷却水（用给水），是通过传热面来传递热量。调节汽温时反应迟缓，调

节不及时。（b）是混合式减温器，过热蒸汽与水（或饱和蒸汽）直接混合。汽温变化快，调

节及时，是目前广泛采用的减温器。用水来减温时，要求水中含盐量少，最好采用除盐水来

减温，以防止水中盐类进入蒸汽带到汽轮机中。 
有的余热锅炉有两级过热器，可以将减温器放在两级之间，用喷水减温方式。 
本余热锅炉只有一组过热器，通常将减温器放在过热器出口，采用饱和蒸汽来减温。 
减温器的热平衡式（用饱和蒸汽来减温） 

Di＝Dgig＋Dbib               （58） 
减温器的物质平衡式 
D＝Dg＋Db

式中：D 一锅炉出口过热蒸汽量，kg/s； 
Dg一过热器出口过热蒸汽量，kg/s； 
Db一用来减温的饱和蒸汽量，kg/s； 
i、ig、ib一分别为上述蒸汽的焓，J/kg。 
将 D 的关系式代人（58）式，得到 

D（i—ib）＝Dg（ig－ib）           （59） 
上式的右项是蒸汽Dg在过热器内吸收的热量，也是过热器的传热量。上式的左项括号内

的数是一个常数，因为饱和蒸汽焓ib是固定的，锅炉出口蒸汽焓i也是汽轮机所要求的蒸汽温

度对应的焓，其允许变化幅度很小，所以其差值是常数。 
当过热器出口蒸汽焓ig＝i时，Dg＝D，Db＝0，不需要减温。 
当燃气轮机排气温度增加，引起ig＞i，同时蒸发器的产汽量也会增加，使减温用的蒸汽

量Db增加，此时能够维持减温后汽焓i不变。 
总而言之，一定有一个Db值能满足热平衡式，也能满足传热方程式。通常允许过热蒸汽

温度有±5℃的变化范围。 
（四）蒸汽温度调节 

1．蒸汽温度变化的动态特性 
（1）加热量不变时蒸汽流量的变化 
过热器内蒸汽流量减少，必然引起出口蒸汽温度上升，由于传热有个过程，温度上升有

滞后现象，滞后时间为τ1 ，见图 43 所示。当出口蒸汽温度升高后，传热方程式中的平均温差

减小，传热量减少，使蒸汽温度不能继续上升，最后稳定在某一范围，说明此时有自平衡能

力。 
（2）蒸汽流量不变而加热量变化 
加热量增加（烟气温度增加），蒸汽温度先上升后稳定，但稳定的温度要高一些。 
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上述两种情况下温度的响应曲线是类似的，见图 43。 
注意，尽管有这种自平衡能力，但如果不调节的话，

将超过蒸汽温度的允许变化范围。 
三、蒸汽压力调节 

锅炉生产的蒸汽的压力必须符合设计值，压力过高会

造成管路设备的强度不够而损坏，压力降低会使汽轮机作

功能力下降，整个动力装置的效率降低。通常采用调节的

方法来维持压力在规定范围内。  
（一）引起压力变化的因素 

压力能够表示锅炉产汽量和汽轮机用汽量之间的关系（或其它蒸汽用户）。当用汽量增加，

产汽量不变，压力要降低，反之压力就升高。产汽量又是与加热量有关的，烟气的温度升高

或烟气量增加都表示加热量增加，此时产汽量也增加。所以影响蒸汽压力的因素主要有：用

汽量及烟气温度和烟气流量。能调节压力的对象只有用汽量和烟气流量。 
例如：加热量减少，产汽量少，压力要下降，此时可以相应地减少用汽量来维持压力不

变。要求汽轮机的调节负荷器减少负荷。如果压力升高，可以利用余热锅炉前方的旁路烟囱

来调节，改变旁路挡板的开度，排走部分烟气量来减少进人锅炉的热量。本节主要介绍利用

挡板来调节蒸汽压力。 
（二）蒸汽压力的动态特性 

1．加热量突然变化时，对应有二种情况。一种是假定蒸汽量不变，此时压力变化如图

45 中（a）（1）所示，因传热需要时间，所以压力变化一开始有滞后，以后直线上升，这是

一个无自平衡能力的调节对象。线P1表示汽包出口压力，线P2表示过热器出口压力，两者之

间的差值用来克服管道及过热器管束的流阻，由于假定蒸汽流量不变，所以此流阻也不变。

另一种情况是压力变化必然引起蒸汽流量变化，图中（a）（2）表示汽轮机调节开度不变时的

压力变化，开始有滞后段，以后汽包内压力先略有上升，过热器出口蒸汽压力也随之而上升，

汽机调节阀不动作，锅炉出口和汽机入口之间的压差略有增加，蒸汽流量随之有些增加。这

样自发地限制了锅炉出口汽压增加，使压力进入稳定范围，此时汽压是有自平衡能力的调节

对象。由于蒸汽流量增加，使过热器及管道的流阻增加，即过热器出口的蒸汽压力增加得少。

随着时间的增加，汽包出口和过热器出口的压力差增大。使得锅炉出口的压力（即过热器出

口压力）增加量要小些。 
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2．加热量不变，蒸汽量突然变化 
图 45 中（b）表示加热量不变而蒸汽量变化时的二种情况。（b）(1)是汽轮机调节阀动作

引起蒸汽量变化。（b）（2）是假定用汽量突然增加时的压力反应曲线。 
分析（b）（l）：汽机调节阀突然开大，蒸汽流量突然增加，又因调节阀前的压力尸P0突

然下降，使得过热器出口的蒸汽管路中压力P2随之下降。调节阀开启一段时间后，因用汽系

统的阀门局部阻力减小，所以流量虽增加，但（P2—P0）仍然会减少，即P2仍能下降。随着

P2下降，用汽系统的压差减小，蒸汽流量也会逐渐减小，最后P2稳定不变，蒸汽量也稳定在

新的压差值下不再变化。 
汽包出口压力P1的变化与P2略有不同，因用汽量突然增加，流经过热器的流动阻力也增

加，P1与P2的差值要大，所以P1一直是缓慢随P2下降而下降。没有突然下降的区段。最后P1和

P2值都稳定不变，两者之差值也不变。如果蒸汽量稳定的值比调节阀动作前的流量大，即么

现在稳定的（P1一P2）差值也要比原来的大。由于能够稳定压力，表示有自平衡能力。 
分析（b）（2）：假定用汽量突然增加，并能保持稳定不变（可以改变阀门开度来调节汽

量不变），此时P2先突然下降，以后缓慢下降。由于蒸汽流量不变，P1与P2的差值不会变化，

P2也不会稳定，这是与（b）（1）不同之处。这种靠连续开大阀门来保持流量不变也是一种假

想情况。在这种情况下压力无自平衡能力。一旦阀门不再继续开大，P2压力就会因流量减少

而稳定下来。 
由以上分析可以知道，在（a）（1）和（b）（2）的假想情况下，压力是不能稳定的，而

在（a）（2）和（b）（1）的实际情况下压力是能够稳定的，即有自平衡力。这是因为压力和

蒸汽流量有着密切的关系。 
（三）蒸汽压力的调节及保护 

当蒸汽压力低，表明用汽量多，本锅炉无法调节，只能靠用汽单位减负荷，如果蒸汽压

力高则可以用挡板进行调节，图 46 的（a）是蒸汽压力调节系统。 
1．调节系统 
2．挡板及其执行器 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

图 47 挡板装置 

 
挡板（主和旁路）有单翼的和双翼的，挡板的装置示于图 47 中。翼的面积很大，通常做

成带回槽的，有利于减少变形应力。挡板上部有执行器，用来控制挡板开度。 
（1）挡板的密封 
余热锅炉的挡板是用来隔断高温烟气，要求关闭严密性好，而挡板的尺寸又大，约为 3

米×5 米，需要采用特殊的密封方法。自 1981 年以来采用新型的密封结构，实践证明其泄漏

少而强度高。图 48 表示新型密封装置。在需要密封的周沿装密封簧片，这种簧片挠性好，又

由耐高温的合金材料 Inconel 制造。依靠簧片的弹性位移（位移量为 12mm），可以达到密封
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要求。簧片做成长条形，短段的一端用螺栓固定在挡板或框

架密封角上，另一端弯成直角钩状（如图示）。当挡板移向

框架的密封角时，上下两条密封簧片接触后再压紧，烟气难

以从压紧的簧片间通过，可达到密封要求。 
框架上的密封角位置通常是固定不变的，而挡板上的密

封角是可以调整的，图中挡板密封角可以向左移动或向右移         
图 48 挡板密封 
动。冷态安装时候要留出足够空隙，工作时挡板受热向右膨胀伸长，需要空隙以避免挡板与

框架相碰。 
四、给水泵再循环水量调节 

图 52 是余热锅炉的管路系统图，从图中可以看到，从除氧器下来的水经给水泵后分成两

路，其中一路返回除氧器水箱，这一路就称为给水泵再循环管。设立此再循环管是为了保护

水泵，因给水泵输送的是接近饱和的水，水易汽化发生汽蚀，其工作条件与循环泵相似。但

其有不同之处，循环泵的水流量不要求调节，都是按照泵的额定流量运行，因蒸发器的水量

是越多越好。而给水泵出口的给水流量是随锅炉负荷而变化的，有时锅炉负荷低使水量减少。

另一个不同之处在于给水泵的扬程高，是多级叶轮式泵，泵本身叶轮的旋转运动产生的热量

多，这部分热量使流经泵的水温升高。又因泵内部的高压水会漏回低压区，如果水量少，则

其水温升高快，易使水汽化。所以给水泵也有最少流量的限制。采用再循环可以使给水泵通

过足够的水量，多余的给水返回除氧器水箱，这样能保证给水泵的工作条件使其安全运行。 
给水再循环流量的多少是由流量自动调节阀 FCV050A（B）调节的，输入调节阀的信号

是由给水泵出口处的流量计提供的。当给水泵的出口水流量少，信号输入调节阀令阀开大，

此时再循环管路的局部阻力系数减小，水流量增加，这就使水泵的工作点移向大流量区（参

考图 31 循环泵特性曲线）。给水泵出口的两条并联管路中，任何一条管路的水量增加，都使

给水泵水量增加。当锅炉负荷或水位变化，要求进入锅炉的水量少，此时给水调节阀 FCV—

100 关小，从管路阻力特性来看，局部阻力系数增加，引起管路的流动阻力增加，需要更高

的水泵扬程，迫使水泵工作点移向高扬程低流量区，给水泵出口的流量就减少。流量计

FE050A（B）测量出流量计两端压差值减小，当此流量值接近给水泵的最小流量允许值时，

就输出控制信号去再循环水调节阀 FCV—050A（B），开大此调节阀门使水流量增多，最后

使给水泵水量增多。 
（一）给水再循环调节系统 

调节系统示于 53 图中，由给水泵出口流量计 FE050A（B）测出流量信号输入调节组件，

调节组件与汽包水位调节组件相同，从调节组件输出信号到执行组件，此处采用执行组件的

特点叙述如后。 
（二）执行组件 
五、省煤器入口水温的调节 

图 52 中有一路循环水的再循环系统，从循环泵出口的循环水中引出一部分输到省煤器的

入口，与给水混合后进入省煤器。 
循环水的再循环管的主要作用有二点： 
第一点，启动时省煤器内的水是不流动的，而热烟气不断流过省煤器，将热量传给省煤

器内的水，这样就有可能使省煤器内水局部汽化。在一定的条件下（例如省煤器内的水开始

流动），这部分蒸汽又会突然凝结，造成水击，损坏设备。省煤器内的水击与循环泵（或给水

泵）内的汽蚀现象是相似的，有很高的压力波，会引起设备及管路振动，所以不允许省煤器

内水汽化。而再循环管可以使省煤器内的水流动，避免局部汽化。循环回路是从省煤器一汽

包一下降管一循环泵一再回到省煤器。与此同时还存在主循环回路，从蒸发器一汽包一下降
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管一循环泵一回到蒸发器。 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

图 52 汽水管路图 

 
第二点，某些运行条件下，当省煤器内水温太低，容易引起管外壁结露，特别是烟气中

含有氧化硫或氧气都会腐蚀管子。提供温度高的循环水，可以提高省煤器内水温，防止腐蚀。 
省煤器入口水温调节系统示于图 60 中，从图 52 的管路图中，可看到省煤器入口处装有

热电偶温度计 TE100，测得水温值经变送器输出信号到调节组件，实测水温信号与标准值（给

定值）对比，最后输出信号来改变管路上的温度调节阀 TCV115A 的开度，TE100 测的温度

低则应开大阀门。调节系统与蒸汽温度调节系统相同。 
省煤器入口水温的标准值不是常数。当锅炉负荷低，蒸汽流量小于 20％额定值时，给水

量也减少，为保证省煤器中有一定水量，采用高的水温给定值t0，可以使再循环水量增加，

使省煤器内水量多。当负荷增加，给水量多，给定值t0会自动下降，通常t0值比除氧器水箱内
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水温略低些，因从除氧器水箱到省煤器入口管路有散热损失，故取得略低些。调节组件与汽

包水位调节组件相同，执行组件中包括气动执行器、电一气转换器等。 
六、除氧器调节 

包括除氧器水箱水位调节及除氧器压力调节，水箱水位调节的目的是保证给水泵入口水

位高度，防止水泵入口压力低而汽化。 
除氧器除氧的原理是应用亨利定律。 
亨利定律说明溶解在水中的气体与该气体的分压力成比例，如果除氧器内处在饱和状态，

水蒸汽的分压力接近空间的总压力，其他气体的分压接近于零，因此溶解在水中的氧气及其

他气体从水中逸出，达到除氧的目的，逸出的氧气等可排出除氧器。 
从另一方面来看，除氧器内的压力变化会影响给水泵入口的水的状态，为防止泵入口汽

化，最好能稳定除氧器内工作压力，通常除氧器内的压力为 0.12MPa～0.15MPa（1.2～
1.5kgf/cm2），余热锅炉采用 0.15MPa的除氧器，其对应饱和水温为 110℃。为了维持除氧器

的压力，需要采用自动调节方式，图 61 示出了除氧器的调节系统。 
（一）除氧器水箱水位调节 
61（a）图是除氧器水箱水位调节系统，调节用的信号来源有三个，相当于三冲量水位调

节。一个信号是水箱水位高度、一个是除氧器进水量、一个是给水流量（出水量），这两个水

量的大小直接影响水箱水位，当进水量大于出水量，水位上升，反之则下降。输入的三个信

号进人加法器综合后，输出信号到 PID 限幅调节组件，调节组件输出信号到执行组件，改变

进水量的调节阀 LCV—020A 开度来保持水箱水位。水位调节原理与汽包水位调节相同，此

处不再重复。 
除上述水位调节以外，除氧器还有第二个水位调节，是直接根据水箱水位来调节水箱出

水管上的调节阀 LCV—020C，参考图 68，此出水管与凝结水集水箱相连，可以在两个水箱

之间形成循环回路。即从集水箱到凝结水泵，经泵入除氧器，再从除氧器水箱返回集水箱的

回路。当除氧器水箱水位高于正常值，可以开启此调节阀放水，启动前要制备除氧水，也可

以利用此循环回路，使水在除氧器内除氧，除氧后之水可以返回凝结水集水箱。生产烟和蒸

汽的 A 余热锅炉的凝结水集水箱内的压力是大气压，除氧后的水系统不会有空气漏入。 
除氧器第二个水位调节阀 LCV—020C 的水位信号来自水箱高水位开关 LS 一 020C，当

水位高于水位计接口 137.66mm 时，开关的触点闭合，输出信号。当水位高于接口 105.91mm
时，触点复位。 

在除氧器水箱另一端装了 LS—020D 的低水位开关。当水位高于水位计接口 105.91mm
时，触点闭合输出信号，当水位升到高于接口 137.66mm 时，触点复位，利用这两个水位开

关、使水箱水位异常时发出报警信号，水位高时高水位开关使水箱出口上的 LCV—020C 调

节阀开启放水。水位低时只报警，除氧器的水位调节信号参考图 68。 
调节阀 LCV—020A（C）的执行组件与给水泵再循环管的调节阀 FCV—050A 的执行组

件基本相同，只是调节阀的参数不同，LCV—020A 调节阀最大通水能力是 24kg/s，阀入口压

力是 212KPa（30.8psi），出口压力是 143KPa（20.8psi），阀门前后允许压差为 517kPa（75psi）。
（二）除氧器压力调节 

61（b）图是除氧器压力调节系统，影响除氧器内压力的变化是加热量不平衡之故。当进

入除氧器的水量增加，使除氧器内蒸汽凝结多，压力就降低，如增加热量（蒸汽量）使其热

量平衡，压力就恢复。所以除氧器压力是用进入的蒸汽量来调节的。蒸汽入口管装调节阀 PCV
—030A，压力变化的信号使调节阀开度变化来保持压力不变，这种调节比较简单，只有一个

信号来源，一个调节组件。调节阀 PCV—030A 的执行组件与 FCV—050A（B）类似。 
七、防冻保护 

对于地处寒冷地区的余热锅炉，都需要有防冻保护。特别是锅炉短期停炉，内部仍然存
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有水，此时水不流动，容易发生冻结现象，即使不冻结，水温低会引起受热面外结露（出汗），

金属易受到氧气的腐蚀，所以需要装电加热器来加热水。在电加热器投入运行时，必须启动

循环泵，使水循环流动，受热均匀。 
 

§5  余热锅炉的运行及准备工作（根据厂家资料） 
新装锅炉或大修后锅炉，一般要按以下各项顺序进行：水压试验，化学清洗，锅炉启动，

锅炉运行，锅炉停炉等。 
一、水压试验 

试验压力按设备最大允许工作压力的 1.5 倍进行。 
（一）试验前准备 

1．拆开余热锅炉汽、水管上的隔板，检查隔板是否严密？ 
2．适当地更换隔板，以保证水压试验时不漏，才能稳住压力。 
3．检查各阀门，以保证能正常开启和关闭。 
4．水压试验时，最好把安全阀拆去，用一个法蓝盲板来堵。如果不能拆安全阀，就用压

板压紧安全阀（用一个锁紧装置，防止安全阀打开），压板上的螺丝应该做成用手来紧固，而

不能用其它工具，以防紧得过度。在水压试验时，如安全阀有泄漏现象，应该拆下来找出其

泄漏原因，决不能用外力去紧螺丝，否则将会损坏安全阀的阀座接合面。因为水压试验时，

内部装满水，浮起的松散污物会留在阀座接合面上，过份压紧将会损坏阀座的接合面。 
5．拆去玻璃水位计。因充水后水中污物会弄脏玻璃，以后难以清洗。 
6．要细致校对水压试验用的压力表，通常用一个标准表来校对。试验进行时，常观看压

力表是否正常地动作，最好装二个压力表，互相对照观看，以保证压力表读数是正确的。 
7．试验时用一台离心水泵是能够满足要求的，但是必须装一根再循环管，以保证有足够

的水流量流过泵，防止泵的流量太少。也可以装一个注水泵，来满足试验的压力，但必须装

一个安全压力控制器或超压排放阀，以防止压力突然增大超过试验压力。 
8．水压试验时用水的温度不要低于大气的露点，以避免大气中的水汽在金属外表面结露

（即出汗）。如果在管外表面有结露的水，试验过程中要检查焊缝处及接合处漏水，就难以判

断是露水还是有泄漏。一般允许金属的最低温度是 21℃，21℃可以防止结露。允许金属的最

高温度是 32℃，如果温度再高，人手难以触摸。 
（二）灌水 

1．全部试验环路与外界连接的阀门都关上，只留下最高处的排气阀不要关。 
2．利用省煤器和循环泵之间管路上的疏水管进行灌水。 
3．最好用凝结水灌入，如无凝缩水，可用滤清后的水。 
4．要慢慢地灌水，使空气来得及从排气阀中排出。一定要排尽空气，因空气是可以压缩

的气体，它将使水压试验过程中的压力表读数不稳定或不真实，增加水压试验的困难。 
5．试压系统内部完全充满水后，即排气阀中冒水后，关闭全部排气阀。逐渐增加压力，

要慢慢地加压以防止冲击。检查各处阀门接合处有无漏水，如有漏水现象，要拧紧阀门。 
6．检查受压部件泄漏情况，如已查清各处泄漏点，可以将水放掉，再修复泄漏处。按上

述步骤重新灌水。在减压时速度也要慢。 
7．检修完毕，最后水压试验完成，慢慢减压放水。 

二、化学清洗 
化学清洗的主要任务是清洗管子内表面上的油、铁锈、污垢等物。采用的清洗剂溶液有：

盐酸、柠檬酸等。清洗的顺序是：清洗前准备，煮炉，化学清洗。 
（一）清洗前准备 

1．考虑到给水系统不清洁，所以先清洗给水系统，用碱水冲洗。 

 41



2．检查汽包内件的严密性，不锈钢丝的同层一定要拆下来，其余内件也最好拆下，然后

分开清理。， 
3．隔断全部仪表头。 
4．清洗前，应从系统中把循环泵隔开，因泵有机械密封装置，清洗中的锈渣和污物可能

留在密封处，损坏密封。 
5．在循环泵入口处临时装一个锥形过滤器，当泵启动时可以收集杂质，防止杂质进入泵

内。但要记住，锅炉在正式运行前，一定要拆走此过滤器，以免增加泵入口阻力，使泵发生

汽蚀。 
6．在清洗前，要拆走玻璃水位计，如果水压试验时没有拆走，现在必须拆走。 
7．不需要清洗的部件都要拆下，以免造成部件被损坏，安全阀要拆下，用一个法蓝盲板

堵上管接头。 
（二）煮炉 

煮炉的目的是用碱性溶液来清除油和油脂，碱性溶液的组成见附表 9。 
1．先灌入 1514 升的热水，维持水温在 93℃。 
2．用一个容器内放 2270 升热水，溶解磷酸三钠和润湿剂，其数量见附表 9。 
3．隔断给水和蒸汽管与外系统的连接，不需要煮洗的元件也要隔开。然后使给水、蒸汽

系统与煮炉溶液系统连接。 
4．启动溶液泵，将煮炉溶液注入锅炉。 
5．为保持煮炉溶液的温度在 138℃～150℃范围内，要从其他汽源供蒸汽给煮炉溶液，

可以从汽包下部定期排污管送人蒸汽。 
6．每半小时开启溶液泵工作 5 分钟，以保证溶液分配均匀。 
7．煮炉完毕后，放走溶液，用热水彻底冲洗，在最终放水处检查水的 PH 值，检查冲洗

是否合格。 
8·进行检查后，如果发现内部还有油或油脂，再重复素炉，直到没有油为止。 

（三）化学清洗 
清洗系统示于图 69 中。清洗的目的是清除内部的锈皮和垢物，清洗剂的组成见附表 9，

多采用酸性格波来清洗。 
1．顺序：（适用于水容积为 18.9m3的锅炉） 
（1）灌满热水，维持 93℃，然后再放走 1514 升。 
（2）按附表 9 来配清洗剂溶 
液箱内放 2271～3028 升热水，温度为 77℃，溶解 567kg 柠檬酸，再加 4.731 升的 IR115

和 4.731 升的润湿剂，然后再加 29.4％浓度的氨水 189 升（或无水氨 49.89kg）。此时配好的

溶液的 PH 值在 3.5～4.5 范围内，是酸性溶液。 
（3）启动溶液泵，把清洗剂灌入锅炉。 
（4）大约 1 小时后，测定回到溶液箱的柠檬酸氨浓度，当浓度和溶液箱内贮存的柠檬酸

氨浓度相同时，可以停泵。 
（5）在后 3 小时中，每隔半小时（或根据需要）开泵运行 5 分钟，经过 4 小时的清洗，

通常能充分完成化学清洗。 
（6）当柠檬酸氨消耗后，酸浓度减弱，pH 值从 4.5 升到 5，有时达到 6。无色的柠檬酸

氨溶液内溶有氧化铁时，颜色变成浅黄绿色，如果颜色变成黄褐色，表明其 pH 值达到 6～6.5，
证明柠檬酸氢已消耗完。为使溶液中的溶解铁保持稳定，可以再加些柠檬酸或柠檬酸氨。附

表 9 中所建议的柠檬酸用量是能够满足要求的，一般还能保持剩余的柠檬酸氨量，以防止溶

液的 pH 值升到 6～6.5。当 pH 值达到此值时，必须要另加柠檬酸量。如果当初煮炉后的碱溶

液没有冲洗干净，就会多消耗酸浓度，使酸浓度过早地减少，如果加的氨量超过附表 9 中的
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推荐值，也会使 pH 达到 6 以上。 
（7）中和 
a．启动溶液泵，此时溶液箱和锅炉内的溶液温度约为 65℃，（如果需要的话，再加 15

％浓度的柠檬酸 80～90kg）使溶液循环，当 pH 值恢复到 4.5～5.5，表明酸洗合格。 
b．在溶液箱内加氨，使氨在系统内循环，直到pH值达到 9.5～10，说明氨量是够的，加

氨的目的是中和溶液中的酸，加氨的数量取决于溶液中的酸度。应该特别注意到，在清洗过

程中，溶液中有铜，铜是从金属表面上清洗下来的，所以不能加硝酸钠，特别是在pH值大于

6.5 的酸性溶液内，决不要加硝酸钠，因加硝酸钠会形成二氧化氮（NO2），此气体是有毒的。 
（8）维持 PH 值在 9.5～10 时，循环 2 小时，不需要加热。 
（9）往溶液箱灌 9700 升温水，开始稀释溶液，连续稀释一小时，然后全部排走，可以

在汽包出口管接软管作排水用。 
（10）用清水来漂洗，先灌后放重复三次，可以使死角区集存的酸中和。 
（11）待全部系统内放出的水呈中性时，表明碱溶液已中和剩余的酸。再用清水冲洗全

部碱溶液。现在锅炉处在准备启动时期。 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

图 69  清洗系统 

 
2．锅炉运行一段时间后的清洗 
因运行中内表面有污垢，污垢的成份有：氧化铁、铜和氧化铜以及各种盐类的垢，对于

 43



污垢要经过化学分析，选用合适的酸来清洗。所用的溶液仍可参考附表 9 中的配方，在此基

础上再增加以下的物质： 
（1）二氯化氨：用以清除硅盐垢。每 10kg 柠檬酸中要配 Ikg 二氯化氨。 
（2）硝酸钠（Na2NO3）：最初也需要每 10kg柠檬酸中配Ikg硝酸钠，用以清除铜。应该

注意的是要防止产生二氧化氮，所以一定要在溶液的pH值达到 9.5～10，确定是碱性溶液，

才能将硝酸钠加到柠檬酸氨中。 
3．使用各种化学物质应注意的安全事项 
（1）氨（NH3）组成有二种型式，一种是装在压力钢瓶内的无水氨，另一种是配成 29.4

％浓度的氨水（3.78 升水内有 1kg氨）。无论是无水氨或 29.4％的氨水，其灌溶液的进料管口

必须要低于液面，防止氨气逸出。逸出的氨是以气体形式出现，有很强的刺鼻气味。 
为了使溶液的 pH 值达到 10，需要增加些氨量，此时溶液温度要低，约为 66℃。如果溶

液温度是 93℃，将有部分氨挥发进入大气，在空气中的浓度是 53ppm。而使眼睛发炎的最小

氨气浓度是 698ppm，说明在 66℃灌氨不会伤害眼睛，是安全的。 
（2）二氯化氨是有毒的固体，人们能够接受的最大浓度是 3.27mg／（m3空气）。尽可能

不要与皮肤接触，如接触到二氯化氨，则要用冷水冲净，如重复与皮肤接触，会使皮肤发炎。

吸入口中会有致命危险，偶而吸入会引起呕吐。可用 2％碳酸氢钠（小苏打）、来洗胃。 
旧锅炉内的硅盐垢需要用二氯化氨来清除。把二氯化氨加到柠檬酸溶液箱中时，要带橡

皮手套和护目镜，防止溶液溅出时伤人。 
当清洗溶液中有 0.5％的二氯化氨，在清洗过程中就要十分小心，不要去接触溶液。有时

要把二氯化氨加到强酸（高浓度柠檬酸）中，此时会有氯化氢逸出，这是一种致命的高腐蚀

性气体，不宜吸入此气。操作时要加强通风，人员离开此区，直到所有氟化氢都散走为止。 
（3）柠檬酸是一种无毒酸，浓度为 50％的水剂是强酸，操作时要谨慎，避免液体溅到

皮肤上，如已溅上则要洗去。由于柠檬酸不是强腐蚀酸，可以用碳钢或合金钢制造溶液箱。

如果此溶液箱还要装其它溶液，也可用橡皮作内衬固定在箱内壁上。 
（4）氢：清洗过程中，有金属溶在溶液中，会产生氢气。当氢气进入空气中，浓度超过

4％容易打火花或着火。所以在清洗系统中要装特殊的排气阀。 
（5）Inhibitor Rhodine115：不能和皮肤接触，如果皮肤接触到此物，应彻底用肥皂水冲

净。 
（6）硝酸钠：固态，是强氧化剂。应存放在低温处的金属容器内。当硝酸钠和pH＜5

的酸性溶液接触，会产生二氧化氮（NO2），是黄绿色气体，有毒。允许在空气的最大含量为

5ppm，如果已产生二氧化氮，要用强力风机抽走，尽量不要吸入此气体。偶而和固体或液态

溶液的硝酸钠接触，没有什么危险，用水冲净即可。偶而吸入一些二氧化氮，可用 1％的高

锰酸钾洗胃，如吸入量较大，可采用输氧和人工呼吸的方法来救护。 
（7）润湿剂：是一种洗谈剂，对皮肤无害。 

三、锅炉的启动 
（一）启动前检查 

1．烟道：包括燃气轮机出口到锅炉出口的全部烟道，检查烟道内的易燃物、废物是否清

理于净，烟道的护板是否坚固完整。烟道中的膨胀节位置是否正常，有无扭曲现象。主要是

检查挡板的执行器与挡板位置是否相符合，按以下顺序检查： 
（1）检查挡板框架与烟道是否紧密，检查电动机操作挡板的情况，然后再用手轮去操作

挡板，观察各个机械部分是否灵活？ 
（2）执行器与连杆机构都要有润滑油。 
（3）采用“就地”操作方式，启动电动机，然后使其停止，反复数次，检查按纽是否正

确。再检查电动机操作挡板的情况，使挡板全开然后全关，挡板运行应该平稳，没有咬合现
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象。挡板全关时，密封簧片能很好密封。 
（4）检查挡板开度与开度指示仪是否一致。 
2．汽水系统 
（1）全部设备及管路系统经过水压试验，有证明书。 
（2）全部设备及管路系统经过清洗（酸洗），并已冲净，冲洗水呈中性。 
（3）汽包上二个安全阀，过热器出口处一个安全阀已安装好，可以工作。 
（4）校准全部压力表。 
（5）检查各阀门能否操作灵活。 
（6）汽包的玻璃水位针是否清洁，玻璃有无裂痕。 
（7）执行组件所用的空气已准备好。 
（8）彻底检查控制系统，使其处在使用状态。 
（9）酸洗时期断开的循环泵需复原。 
（10）换人孔门的密封垫，并固定之。 
（11）采用弹簧支撑的地方，弹簧的定位销应保证在外载下，弹簧能起作用，不能被卡

住。 
（12）在控制盘上能遥控烟气的三个挡板。 
（13）加磷酸盐管处在可使用的状态。 

（二）灌水 
将经过水处理和除氧的给水灌入锅炉系统，此时的水温要比金属材料温度高 35℃才适

宜。 
1．打开汽包、蒸发器联箱、省煤器联箱以及过热器联箱（如有过热器时）上的放气阀。 
2．从省煤器和循环泵之间的再循环管路上的疏水管口灌入给水，使给水进入各设备及管

路。 
3．灌水速度要慢，使空气来得及从放气阀中排出，如空气排不净，其中氧气会腐蚀金属。

有空气时对循环泵正常启动也不利。 
4。当省煤器的放气阀开始冒水，观察汽包内水位是否达到启动时所要求的低水位，如已

达到，可以关闭放气阀及灌水用的疏水管上的阀门，拆去灌水管，准备运行。（注：灌水后，

如果不能立即运行，则用氮气（N2）注入汽包空间及过热器中，防止空气渗入） 
（三）启动时各管制件的位置 

1．下列各仪表的变送器阀门要打开：。 
（1）给水流量计和给水压力表。’‘ 
（2）过汽流量计和过热蒸汽压力表。 
（3）汽包水位计。 
2．下列各阀门处在开启位置： 
（1）给水关断阀。 
（2）蒸汽出口的逆止阀。 
（3）所有压力表及压力开关的关断阀。 
（4）给水调节问前后的关断阀。 
（5）供空气到执行组件去的空气阀。 
（6）电子差压式水位计的引压管上的阀门。 
（7）省煤器入口处循环水再循环管的调节阀，用手动方法开启此管路上的逆止阀。 
3．开启烟气旁路挡板及烟囱出口挡板。 
4．除上述阀门、挡板外，其余所有阀门和挡板都处在关闭位置。 

（四）余热锅炉的首次启动 
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余热锅炉的启动有计算机程序控制，程序控制方框图见附表 10，本节主要叙述启动过程

中的各项注意事项，以及程序提出的要求，对有些过程作些解释。 
1．打开循环泵的冷却水进口阀门和出口阀门，使冷却水在机械轴封室循环流动来冷却轴

封，然后启动循环泵。循环泵运行时要经常地检查泵的运行状况，例如：泵的扬程是否合适，

转动是否平稳无杂音，轴承处冷却是否正常等。循环泵启动后，汽包水位会降低，此时不需

要增加水量来提高汽包的水位。因为当蒸发器受热后，水容积增大，特别是产汽后，水容积

更加增大，此时蒸发器内的水从下降管移向汽包水容积，使汽包内水位升高。 
2．如果需要维持汽包水位，可以由给水泵供些水。 
3．燃气轮机在低负荷运行时，可以开启主挡板，关闭旁路挡板，此时用“手动”来控制

汽包水位。 
4．汽包压力要升到 0.3587MPa（50psig）。升压速率由升压曲线来决定，对于压力为

1.434MPa（200psig）的余热锅炉而言，第一分钟升到 71.7KPa（10psig），第二分钟末升到 287kPa
（40psig），第三分钟末升到 538kPa（75psig），第四分钟末升到 932kPa（130psig），第五分

钟末可升到 1.434MPa（200psig），平均每分钟不超过 358.7KPa（50ppig） 
(注：启动时，汽包内压力一定要大于大气压，也不允许水温超过 99t，以免产生汽) 
5．当汽包内压力大于 358.7Kpa（50psig）时，打开过热器入口联箱和出口联箱上的疏水

阀，打开逆止阀及管路上的疏水阀。因蒸汽进入这些低温管路会凝结成水，疏水阀可以排走

这些凝结的疏水，当打开疏水阀后，汽包内蒸汽压力要维持在 358.7kPa 以上。 
6．用“手动”方式来操作给水调节阀或操作旁路阀 V—100J，以保持汽包水位。 
7．再次检查压力表、安全阀和水位计。 
8．关闭过热器各处疏水阀。谨慎地操纵烟气主挡板和旁路挡板来改变进入锅炉的烟气量，

使蒸汽压力升高达到安全阀动作的压力。此时还要小心地操作过热器的放气阀和疏水阀，来

监视蒸汽压力，当安全阀动作时，要注意观察压力表。如果安全阀动作时的压力高于预定的

压力，高的值大于 35.8kPa（5psig）时，说明动作压力有误差，要重新精心调整安全阀的动

作压力，一般只在首次启动或更换安全阀后，才需要试验安全阀的动作压力。（注：不需要试

验安全阀动作压力的启动过程中，如果汽包压力高，可以开启过热器出口的放气阀或疏水阀

来降压，不采用安全阀动作来降压）。 
9．差压变送器疏水管需要放水。 
10．用以下方法来减少汽包内压力 
（1）全开过热器出口的放气阀和疏水阀。 
（2）适量地打开汽包水位计上的放水阀，当打开水位计放水阀时，指示水位很快下降，

关闭放水阀后，水位很快恢复。如果水位变化很小则要加以注意，可能是水位计的汽侧或水

侧有泄漏，因水位计指示不准确会造成给水调节阀误动作，引起汽包满水或缺水事故。对于

无过热器的余热锅炉，只能全开汽包出口管路上的排气阀和疏水阀，以及适量地打开水位计

上的放水阀来减少汽包压力。 
11．试验完成后，再开启过热器出口逆止阀，同时开启过热蒸汽管路上的关断阀。 
12．有蒸汽流量流经流量计后，可以用“自动”方式来调节汽包水位。 
13．省煤器入口水温调节器投入运行，可改变再循环水流量以保证省煤器入口水温。 
14．根据水化学的要求，分析给水品质，如采用连续排污，给水量要增加些以弥补排污

水量损失。 
15．检查全部管线、阀门和支架有无不正常的卡住，在管线受热膨胀后，如有不正常的

卡住，会导致管路受附加应力而损坏。 
16．当蒸汽压力达到额定值时，需要检查全部阀门填料是否有漏，保证设备投人正常运

行时，不发生泄漏现象。在检查时可以先把汽压降到额定值的 50％以保证工作人员的安全。 
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以上各项检查后，锅炉可以正式启动。 
附表 10  余热锅炉的启动程序 

1 一以下各调节器是否处在“自动”方式： 
（1）省煤器入口水温调节器 
（2）给水箱水位调节器 
（3）蒸汽旁路压力调节器 
（4）启动放水调节器 
2 一控制元件用的空气压力不能低于某值。 
3 一辅助用蒸汽压力是否合格？ 
4 一电磁阀是否有电源？ 
5 一凝汽器热井水位是否够？ 
6 一除氧器水箱水位是否够？ 
7 一各阀门的电动机是否有电源？ 
8 一给水压力是否够？ 
9 一循环泵的冷却水是否供给？ 
10 一各疏水阀的位置是否处于启动位置？ 
11 一启动循环泵。 
12 一循环泵的流量是否大于低限？ 
13 一汽包水位是否处在启动的给定值。 
14 一通往汽包的氮气管上的阀门是否关闭？ 
15 一除氧器内压力是否正常？（注：启动时，要检查除氧器水温） 
16 一烟囱挡板是否全开？ 
以上各项均满足要求，可以准备启动锅炉。 

（五）启动后的检查 
1．汽包的水位计 
应每天放水三次，以保证读数准确，如果对水位计的读数有怀疑，可以随时放水，放水

时要谨慎，防止全部水柱冲出时引起蒸汽进入放水管，如水位计水柱内存有汽泡，影响水的

密度，使水位计读数不准。 
2．需要分析水质，根据分析结果，可以确定给水的处理情况。 
3．根据锅水的品质，确定汽包的排污量。 

四、锅炉的运行 
余热锅炉的运行指标有：蒸汽产量、蒸汽压力和蒸汽温度、汽包水位及水汽品质。 
1．蒸汽产量 
从§2 中已经知道蒸汽产量受烟气流量及烟气温度的影响，蒸汽产量的曲线图示于图 13

中。 
2．蒸汽压力和蒸汽温度 
蒸汽压力与蒸汽产量有关，也与用汽量有关，运行中主要依靠蒸汽压力自动调节系统进

行调节。蒸汽温度与烟气量和烟气温度有关，在运行中也是靠减温器来维持蒸汽温度不变。 
3．汽包水位 
稳定汽包水位的重要性及调节方法已在§4 中叙述。本节介绍从启动到运行阶段，影响

汽包水位的其它因素。 
余热锅炉从热备用或冷备用状态下转到供蒸汽的过程中，会有几个特殊的水位干扰，这

些干扰主要来自汽包水位的水系统。 
（1）蒸发器内水自流入汽包水侧：在备用期间，循环泵停用时，由于蒸发器上部几排管
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子的位置高于汽包正常水位，而充满水的蒸发器与汽包水位又是相通的，依靠静压平衡的作

用，蒸发器上几排管子水会沿下面进水管、循环泵和下降管进入汽包下部，使汽包水位上升。

所以备用期因循环泵停用而水位上升是不要紧的，一旦循环泵启动，蒸发器又会全部充满水，

使汽包水位下降。 
（2）开始加热后，随着水温升高，蒸发器内的水和汽包内的水体积略有膨胀，使汽包水

位膨起。 
（3）蒸发器开始有汽产生：蒸发器内产汽时，汽的比容大，占体积也大，增加的这部分

体积必然要排走同样体积的水，这部份水只能返回汽包，使汽包内水位上升。一直到蒸发器

内汽与水的比例达到动平衡后，蒸发器的水流量才能稳定。稳定后，蒸发器的水量不会影响

汽包水位波动。根据上述理由，在启动时水位应该低些，现在取的原则是：比汽包最低水位

线高 50mm。如果汽包水位是采用“自动”方式调节，在启动时按低水位给定值进行调节。 
4．水、汽品质的监控 
附表 11 列出了美国公司建议的监控运行方式。 
5．运行资料 
每班至少记录二次，项目有：环境温度；相对湿度；燃气轮机负荷及所用燃料；排气温

度和锅炉入口烟温；排烟温度。给水流量和温度；蒸汽流量；蒸汽温度和压力；汽包内压力；

锅水全固形物；饱和蒸汽含盐量；排污量；档板位置等。 
五、锅炉的订炉（适用于生产饱和蒸汽的锅炉） 
（一）停炉过程：按汽包内压力大小分二种停炉方式。 

1．当汽包内压力大于 1.076MPa（150psig）时的停炉过程： 
（1）当蒸汽负荷低于 50％，同时汽包压力低于 3.228MPa（450psig）时，可以打开汽包

的定期排污管上的阀门，排走汽包内锅水并带走渣物。 
（2）操作全部阀门处于非工作的位置。 
（3）开启旁路档板。 
（4）给水调节改为手动，维持一定的汽包水位。当汽包内压力下降时，水位会膨胀，不

要用排污的方法来降低水位。 
（5）关闭烟气主档板，没有热量进入锅炉。 
（6）停用给水泵，此时压力会更低，水位仍要膨起，仍然不要用排污的方法来降低水位。 
（7）关闭烟囱档板，保存锅炉内部热量，如果外界需要蒸汽，锅炉可以迅速重新起动。 
（8）为了安全，全部设备按照预定的停机时间停机。 
2．当汽包内压力降到大气压时的停炉过程： 
前 6 项与上节相同 
（7）当锅炉逐渐冷却时，为了保证蒸发器各管圈能均匀冷却，需要循环泵继续运行，只

有在阀门泄漏或循环泵可能发生汽蚀时，才停循环泵。因管路系统内水的压力与温度在停炉

冷却过程中是自行变化的，当系统内水的压力比产生汽蚀的压力高 72KPa（10psig）时，循

环泵就要停止运行，以防止产生汽蚀，损坏泵体。循环泵停后，循环泵的冷却水仍要继续供

给，直到蒸发器内水温低于 65℃时，可以不供冷却水，以防泵的机械密封在温度高时变形。 
停炉后，如果烟气主档板关不严，有部分高温烟气漏入锅炉（此时燃气轮机仍在运行的

条件下），积存热量多会使蒸发器内水汽化，压力上升，当压力超过 358.6KPa（50psig），要

启动循环泵。此时省煤器入口的再循环管也要投入，启动循环泵使水流动，可防止省煤器内

水汽化。当压力不再升高后，可以停循环泵。 
（8）当汽包内压力低于 36kPa（5psig）时，可以关闭全部阀门，当初开启这些阀门是为

降压用的，然后通入氮气（N2）到汽包的汽空间。 
（注：如果没有氮气输入，锅炉内蒸汽凝结或水温降低后形成真空，从强度方面来看，
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这是受外压的容器，所以不希望内部形成真空，此时可以开启汽包和过热器的放气阀，维持

内部为大气压以防止真空出现）。 
（9）为了安全，全部设备按照预定的停机时间停机。 
（10）开启省煤器入口的循环水再循环管路上的阀门，以准备随时启动，对低温地区的

余热锅炉需要防冻保护。 
（二）停炉保护 

1．内部保护 
如果锅炉停炉超过 24 小时，需要进行内部保护，常用以下三种方法保护： 
（1）充氮（N2）保护 
氮气是惰性气体，把有压力的氮气送入汽包汽空间（包括过热器），可以防止空气渗入，

保护锅炉不受腐蚀，采用氮气保护要注意以下四点： 
a．一旦锅炉停止工作，应该立即通入氮气，在充氮保护期间，应保证氮气不浪漏，要经

常检查氮气压力表。 
通氮气的步骤：先打开过热器出口联箱的疏水阀（无过热器的可打开出口管路上疏水阀），

然后打开氮气管路的关断阀，氮气就会将空气从疏水阀中驱走，并充满汽包水面以上的空间

和过热器，待氮气全部充满后，关闭过热器的疏水阀，并保持内部氮气压力为 7.2kPa（10psig）。 
b．要检查氮气管路，保证其工作可靠，只要氮气系统运行正常，设备内部的腐蚀就能避

免。 
C．锅炉充水部分受热面（省煤器、蒸发器等）也需要保护，常在水中加入足够的苛性

钠（NaOH）或氨水，以保持水的碱性，通常要使 pH 值大于 9.4 才有效。此外还可以采用亚

硫酸钠或磷酸钠来清除水中氧气。 
d．在停炉期间，要经常分析锅炉内的水质指标，以防碱性不足而造成腐蚀。（注意：如

果锅炉内的水会冻结，则不能用此方法来保护，而要排走全部水，再充氮） 
（2）湿式法 
当停炉时间超过 24 小时，而不大于 1 个月，地区又不会冻结，可以采用此法。 
a． 停炉后，先彻底清洗内部，然后用合格的给水或凝结水充满锅炉。 
b． 加热使水达到沸腾点，使水中氧逸出。 
c． 再灌凝结水，直到全部最高处的阀门冒水为止。 
d． 紧闭阀门，防止空气渗入。 
（3）干式法 
当锅炉处在较长期的备用状态，不会紧急起动时，可以采用此法。 
将锅炉内部全部湿气排出，保持一定干度即可长期保护。 
a．锅炉冲净后，用盘子装吸湿物质（如石灰 CaO，氧化硅胶，或其它工业用干燥剂）

放在汽包内。如果可能的话，也可放在联箱内。 
b．经常检查干燥剂的吸湿情况，经常要更换干燥剂。 
c．继续上述过程，直到锅炉准备起动。（注意：锅炉要准备起动前，一定要取出所有的

盘子） 
2．外部保护 
采用充氮气法及湿式法时，锅炉内有水，当水温低时会使管外壁面结露，要经常检查管

外部受热面，防止外部腐蚀。 
 
§6 水化学 
一、水、汽品质 

一般电厂用水来自河流、湖泊、深井等。这些水中含有钙（Ca）、镁（Mg）的化合物及
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各种溶解于水中的气体，如氧气及二氧化碳等。水在锅炉内受热沸腾时，这些物质会形成各

种水垢积存在管内壁上，随着运行时间增加，水垢的厚度会增加。§2 节叙述了传热的规律，

说明余热锅炉的产汽过程是通过传热来实现的，传热量的大小与传热的热阻有关，管内壁积

垢越厚，传热的热阻增加，传热量要减少，产汽量也要减少，此时排烟温度增加，可用热量

减少，锅炉的热经济性降低。从安全性来看，管内壁上有垢，管壁不能被水或汽冷却，这是

因为热阻增加而造成的，此时管壁与管内流体的温度差增加，也就是在管内流体温度不变的

条件下，管壁温度上升，这将会使管材强度降低，导致管子破裂，锅炉就不能安全运行，由

此说明进入锅炉的水中不能含有积水垢的物质。当水中溶解有氧气，氧气能够助长管材的腐

蚀，也就是使管材中的铁元素起化学变化，最终也会损坏管子，影响锅炉使用寿命。综上所

述，运行中必须控制水的品质。§3 节中提到蒸汽品质的重要，会给过热器或汽轮机造成危

害，所以蒸汽品质也要控制。附表 12 列出美国推荐和我国 1975 年的关于“给水、锅水、蒸

汽”的品质控制值。 
水、汽品质控制中常用的指标 
1．悬浮物：指水中悬浮固体，用过滤方法可以确定水中悬浮物的数量，其单位是mg/dm3。 
2．全固形物：全固形物指的是溶解于水中的盐类。将过滤后除去悬浮物的水，经过蒸发

后再加以干燥，就能得到残存的固体。称其重量就是溶解在水中的固形物，称为溶解固形物，

悬浮物和溶解固形物的总和就是全固形物。其单位是mg/dm3。 
3．硬度：即钙、镁盐类的总量。通常水中溶解有重碳酸钙Ca（HCO3）2、重碳酸Mg（HCO3）

2、氯化钙CaCl2、氯化镁MgCl2、硫酸钙CaSO4和硫酸镁MgSO4等。水中钙、镁离子的总浓度

称为总硬度，单位是毫克当量/升，硬度又可以分为暂时硬度和永久硬度。 
（1）暂时硬度：指重碳酸盐的钙和镁的离子浓度，因为重碳酸钙或重碳酸镁在水加热到

沸腾的过程中，能分解变为沉淀物析出，其化学反应式为： 
    Ca(HCO3)2 ＝ CaCO3＋H2O＋CO2  

MgCO3 ＋H2O ＝ Mg(OH)2＋CO2  
（2）永久硬度：指氯化钙、镁和硫酸钙、镁等盐类中的钙、镁离子浓度。这几类盐在一

般加热到沸腾的过程中不易沉淀。只有当水中含盐浓度超过饱和极限时，才会沉淀，所以常

在水的汽化过程中沉积在管内壁上形成坚硬水垢。附表 12 中，美国标准规定给水的硬度为 0，
表示水中不能有钙、镁离子。 

4．碱度：指水中碱性物质的总含量，碱性物质包括氢氧化物、碳酸盐和重碳酸盐，后两

种盐类溶于水时都呈碱性，见公式（62）。碱度的单位是摩尔／升（mol／L）。 
5．pH 值：锅水的 pH 值是运行的重要指标之一，pH 大于 7 表示水是碱性的。 
6．含盐量：一般用第 2 项中的溶解固形物作为含盐量指标。 
7．溶解含氧量：指每升水中溶解氧气的摩尔数。单位是 mol／L。 
8．电导率 
纯水是一种十分差的导体，当水中有其它离子存在，电导率就会增加，水的电导率与水

中溶解盐类的浓度有关。利用这个物理特性，用水的电导率大小来表示水中含盐量的多少。

测量电导率采用交流惠斯登电桥，水中的两点也就组成电桥的一臂，能够精确测出电阻，计

算出电导率。由于电导率便于连续测量，使用起来方便。常在给水等管道上装一个电导率传

感器就能测出管内水的电导率。电导率的单位是西（门子）/ 厘米，或 S/cm，西（门子）是

欧姆的倒数。 
二、金属的腐蚀机理 
三、锅炉用水的处理 
（一）凝结水的再处理 

1．锅炉产生蒸汽供给生产工艺加热用 
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因蒸汽直接与工艺过程接触，管路长，回来的凝结水中会溶解有二氧化碳、氧气、二氧

化硫等气体，使水呈酸性有腐蚀作用。另外水中还会溶有铜和铁离子。对于这样的凝结水要

用离子交换方法去除铜和铁离子。同时要用除氧的措施来除去水中各种气体。 
2．锅炉产汽供汽轮机带发电机用 
蒸汽在汽轮机内作功后进入凝汽器凝结成水。只要凝汽器无法漏，凝结水的品质就好，

通常只含有空气，腐蚀不严重，铁和铜离子含量也少，不需经离子交换处理，只需除氧。 
（二）补充水的处理 

锅炉运行中有排污，分析水和蒸汽品质要取样，汽轮机运行中有轴封排汽，除氧器顶部

排汽以及一些不可避免的泄漏，使得水和汽有损失，必须经常加以补充。此补充水取自水源，

水中有各种物质，需经过处理才能作为锅炉的补充水。未进入锅炉前，要除去杂质及硬度，

还要除去水中的不凝结气体。 
（1）悬浮物及固体颗粒：可以用沉淀、凝聚和过滤等方法进行。 
（2）硬度的处理：主要是除去各种钙、镁离子，采用的方法有“软化法”及除盐法。 
软化法是用钠离子来置换钙、镁离子。因水中有钠盐不会形成硬水垢，所以含有钠离子

的水叫“软水”。 
除盐法是用氢离子来置换所有的金属离子，用氢氧（OH）离子来置换所有的硫酸根、碳

酸根等负离子。经除盐后的水，水中含盐量接近于零，此时的水叫“除盐水”。我们知道水中

增加钠离子就会使水的碱度增加，当碱度过高时会发生腐蚀，所以采用除盐法来处理就能得

到高品质的水。 
（三）除氧 

不论是凝结水或补充水都需除氧。美国资料推荐除氧的步骤有二，首先是热除氧，然后

再用化学除氧，以使水中含氧量降到 7ppb以下。而我国只要求用热除氧，所以水中含氧量指

标是 15ppb以下。此数值比美方资料高一倍。这是因为化学除氧所用的物质并不理想。采用

联胺（N2H4）来除氧，其效果很好，但联胺是有毒的，不便于保管和使用。采用硫酸钠除氧

则对汽机不利，因其在蒸汽中会分解为二氧化硫和硫化氢。所以我国不推荐中压锅炉用化学

除氧。 
1．热除氧是在除氧器内进行，利用蒸汽将进入之水加热到沸腾温度（饱和温度），水中

溶解的氧气、二氧化碳、氮气等均从水中逸出以达到除气目的。在国外常利用凝汽器来除氧，

因凝汽器内凝结水也是饱和状态，凝结水中溶解的氧气也会逸出，设法连续排出氧气，就能

达到除氧目的，通常是利用抽气器来排气。但这种方法存在一些缺点，在凝结水泵前的凝结

水是真空状态，空气易漏入，还需要再装一台压力式除氧器来除氧。利用凝汽器除氧需要在

凝汽器内装设淋水装置，也使凝汽器结构复杂。 
2．化学除氧 
通常用联胺除氧，其反应式为： 

N2H4＋O2 ＝ N2＋2H2O          （67） 
联胺与氧气反应的速度与水温有关，当水温低于 135℃时反应速度很慢，最好把联胺注

到高温给水中，省煤器入口处给水温度最高，所以常常在省煤器入口管段中加入联胺。 
从另一方面来看，如果水温较低，氧气和磁性氧化铁膜或铁的化学反应更易发生，而和

联胺的化学反应反而不易发生，所以在低温区加联胺是没有效果的。 
四、锅炉内部处理 

处理的目的是控制锅水的 pH 值和硬度。 
（一）加化合物处理 

对于中压或低压锅炉，常在锅水中加入磷酸三钠或磷酸氢二钠以及其他磷酸与钠的化合

物。因为磷酸盐可以和水中剩余的钙、镁离子组成不会附在壁上的化合物沉渣，这相当于降
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低了水的硬度。但如果水中钙、镁离子多，则不能用此法来降低水的硬度。 
应该说明的，不能用磷酸钾来处理水。 
磷酸盐除了能使水进一步软化以外，磷酸盐溶于水后，使水呈碱性，故可用来控制锅水

的 pH 值。通常将磷酸盐直接送入汽包中，在汽包中混合均匀。锅水的总碱度不能超过总含

盐量的 20％。国外有些锅炉将磷酸盐加到给水管中，使给水 pH 值增加以防止给水管路和省

煤器管的腐蚀。但是这种方法也有缺点，如果磷酸盐与钙、镁离子形成沉渣，会造成给水管

阻塞。 
国外还采用螯合剂（是一种水溶性有机物），可以和金属阳离子反应，反应后生成可溶性

物质，不会在受热面上结垢，也不生成沉渣。这种螯合剂对于降低硬度是有效的。但也有缺

点，因其除了会和金属阳离子钙、镁反应以外，也会和金属阳离子铁反应，引起腐蚀。 
（二）排污 

根据蒸汽品质指标及锅水品质指标，调节排污量，以保证锅水中全固形物的指标。运行

中对于水、汽品质指标的监控见附表 12。 
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