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转炉烟气全干法余热回收系统数值模拟及结构优化
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摘要：针对转炉烟气全干法余热回收系统全流场研究空缺的问题，以 80 t 转炉烟气全干法余热回

收系统为研究对象，运用数值模拟结合理论计算的方法，探索了适用于该系统的模型简化方法，

进而对烟气全换热流程开展数值模拟及分析，并探讨了系统结构的优化方案。结果表明：建模采

用锯齿形壁面代替水冷壁，平行圆管代替换热屏，可以在大量减少网格数的同时，保证数据准确

性；烟气在系统流动过程中，烟气均匀度先下降后上升，温度下降先快后慢，管壁附近存在多个

低速区。对于采用水冷壁及换热屏进行换热的中温换热段，即余热锅炉Ⅰ、Ⅱ，增加换热屏数量

比单纯增大管径对提高换热量更有效。对于只采用换热屏进行换热的低温换热段，即余热锅炉Ⅲ

和高低温省煤器，综合压降及换热效果，选择 96～141 mm 为换热屏间距是合理的。
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flue gas all-dry waste heat recovery system
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Abstract: Addressing the research gap in the study of the full flow field of the all-dry flue gas waste heat
recovery system for basic oxygen furnaces, a 80 t converter gas all-dry heat recovery system was taken
as the research object. Using numerical simulation combined with theoretical calculations, a simplified
modeling approach suitable for this system was explored, and a numerical simulation and analysis of the
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entire heat exchange process of the flue gas was conducted, and the optimization scheme of the system
structure was discussed.  The results  show that  replacing the water-cooled wall  with a  zigzag wall  and
substituting  parallel  circular  tubes  for  heat  exchange  screens  can  significantly  reduce  the  number  of
grids while ensuring data accuracy. During the gas flow process in the system, the flue gas uniformity
initially decreases and then increases, while the temperature drops rapidly at first and then more slowly,
with  multiple  low-velocity  zones  near  the  pipe  walls.  For  the  medium-temperature  heat  exchange
section, videlicet waste heat boiler I and II, which use water-cooled walls and heat exchange screens for
heat  transfer,  increasing  the  number  of  heat  exchange  screens  is  more  effective  in  improving  heat
transfer  efficiency  than  simply  enlarging  the  pipe  diameter.  For  the  low-temperature  heat  exchange
section that only uses heat exchange screens for heat exchange, videlicet waste heat boiler III and high-
low  temperature  economizer,  considering  the  pressure  drop  and  heat  exchange  effect,  choosing  the
spacing of heat exchange panels of 96～141 mm is reasonable.

Keywords: all-dry  waste  heat  recovery; numerical  simulation; model  simplification; heat  transfer
characteristics

 

转炉炼钢是当今世界上最主要的炼钢方法，

我国也不例外 [1]。目前全球约有 70%的钢材由转

炉炼钢生产，在我国，这一比例更是高达 90%。

在转炉炼钢过程中，会产生大量烟气，其中蕴含

着丰富的转炉煤气和余热资源，是钢铁厂宝贵的

二次能源[2]。

传统转炉烟气余热回收系统主要分为湿法、

半干法和干法 3种。这些方法由于工艺本身的局

限性，需要通过喷淋来对烟气进行降温除尘，这

导致了中、低温烟气显热浪费和回收煤气热值低

的问题[3]。具体而言，湿法、半干法余热回收系统

在湿式除尘器处采用了喷淋，干法余热回收系统

虽使用无需喷淋的干式除尘器，但由于出口烟气

温度过高，加装了煤气冷却塔进行喷淋冷却。

全干法余热回收系统则无需进行煤气冷却塔

喷淋冷却操作，仅依靠各式换热器及干式除尘器

进行降温除尘。这不仅能够有效回收转炉烟气中

的中低温余热，回收的煤气几乎不含水分且热值

高，还可以降低风机电耗，具有显著的环境效益

和经济效益。因此，烟气全干法余热回收是实现

转炉负能炼钢的关键，具有广阔的前景[4]。对于该

系统，目前国内外学者主要研究集中在水循环安

全性、膜式壁管道的热应力分析等问题上，也有

少量对汽化冷却烟道模拟研究的报道，而对全干

法余热回收系统的全换热流程的研究非常匮乏。

本文以 80 t转炉烟气全干法余热回收系统为

研究对象，基于传热、传质理论，采用数值模拟

与理论计算相结合的方法对该系统进行研究。通

过数值模拟，直观了解流动传热中各变量的分布

情况，进一步借助理论计算，在一定裕度基础上

做保守的近似评估，验证数值模拟的准确性。旨

在为相关数值模拟提供有效的计算思路和简化手

段，为相关结构的优化与核心设备的开发提供理

论指导[5]。

 1    模型建立

 1.1    系统介绍

转炉烟气全干法回收工艺流程如图 1所示。

烟气以 1 600 ℃ 出转炉炉口后，通过活动冷却烟罩

进入汽化冷却烟道，与汽化冷却烟道内的水冷壁

换热，降温至 850 ℃ 以下，随即进入余热锅炉及

省煤器进行深度余热回收。此后，烟气以不超过

200 ℃ 的温度经过静电除尘器除尘后进入煤气柜

进行储存或通过烟囱排放。其中，活动冷却烟罩

到省煤器为全干法余热回收系统，是本文的研究

对象。

全干法余热回收系统中，不同换热器的换热

面形式以及换热面长度都不相同，各换热器布置

形式见表 1。其中，活动冷却烟罩到转角烟道Ⅰ为

直径 2.4 m的圆管烟道，转角烟道Ⅰ内含天圆地方

结构，转角烟道Ⅰ到低温省煤器为 2.4 m×2.4 m的

方管烟道。

全干法余热回收系统结构见图 2。其中，各典
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型换热器结构见图 3。活动冷却烟罩的结构如图 3(a)

所示，多根受热管布置在烟道内，通过配水联箱

和汇水联箱向外输送热量。

汽化冷却烟道的结构包括炉口段、斜烟道、

 

汽化冷却烟道

余热锅炉

省煤器

转炉

粗粉尘输送系统 细粉尘输送系统 粗粉尘仓 细粉尘仓

压块间

静电除尘器

放散烟囱

放散钟形阀

回收钟形阀

煤气柜

眼镜阀主引风机

3.6 MPa

研究对象

(温降目标: 850 ℃以下)

(温降目标: 400 ℃以下)

(温降目标: 200 ℃以下)

1 600 ℃
54 000 Nm3/h

 
图 1    转炉烟气全干法回收工艺流程图

Fig.1    Flowchart of converter flue gas all-dry recovery process
 

表 1   换热器布置形式

Tab.1    Layout forms of heat exchangers
 

换热器名称 换热面形式 换热面长度/m

活动冷却烟罩 密排管

炉口段烟道 膜式水冷壁 3.5

斜烟段烟道 膜式水冷壁 15.0

转角烟道Ⅰ 膜式水冷壁 10.8

余热锅炉Ⅰ 膜式水冷壁+2块换热屏 10.3

余热锅炉Ⅱ 膜式水冷壁+8块换热屏 14.0

余热锅炉Ⅲ 16块换热屏 6.1

高温省煤器 16块换热屏 5.1

低温省煤器 16块换热屏 6.0

 

省煤器段

余热锅炉段

低温省煤器

高温省煤器

余热锅炉Ⅰ

余热锅炉Ⅱ

转角烟道Ⅱ

转角烟道Ⅰ

斜烟道

炉口段

汽化冷却烟道

活动冷却烟罩

转炉

余热锅炉Ⅲ

 
图 2    全干法余热回收系统结构示意图

Fig.2    Schematic  of  all-dry  waste  heat  recovery  system
structure

 

(a) 活动冷却烟罩 (b) 汽化冷却烟道 (c) 余热锅炉Ⅰ (d) 余热锅炉Ⅲ 
图 3    典型换热器结构示意图

Fig.3    Schematic of typical heat exchanger structure
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转角烟道 I。这 3部分均采用如图 3 (b)所示的翅片

管式膜式水冷壁结构，以高效回收高温烟气的热量。

与转角烟道 I出口相连的是用以深度余热回收

的余热锅炉段和省煤器段。余热锅炉段由余热锅

炉Ⅰ、Ⅱ、Ⅲ和转角烟道Ⅱ构成。余热锅炉Ⅰ、

Ⅱ结构近似，皆采用翅片管式膜式水冷壁加换热

屏，但两者换热屏数量有所不同。余热锅炉Ⅰ的

结构如图 3 (c)所示。余热锅炉Ⅲ处的烟气温度较

低，故换热面为密集布置的换热屏，用以加强对

流换热，结构如图 3 (d)所示。转角烟道Ⅱ不布置

换热面。

省煤器段由高温省煤器和低温省煤器组成，

其主要换热方式与余热锅炉Ⅲ相同，均以对流换

热为主，故三者的换热面形式一致，全采用换热屏。

 1.2    物理模型及简化方法

在进行数值模拟时，实体建模所需的网格数

量将远超现有计算能力。因此，讨论既减少计算

量、缩短计算时间，又保证数据精度和准确性的

模型简化方法是十分必要的。系统大部分细节处

对烟气的整体流动不会产生较大影响，因此忽略

这部分局部部件[6]，仅保留主要影响流动的烟道和

各换热面。整个系统换热形式主要有只含水冷壁

的圆管烟道、含水冷壁和换热屏的方管烟道、只

含换热屏的方管烟道 3种。

对这 3种换热形式的物理模型建模方法进行

讨论。对于只含水冷壁的圆管烟道，即汽化冷却

烟道，有学者在对其进行数值模拟时，将水冷壁

围成的烟道结构看作光滑曲面。以斜烟道部分为

例，实际模型流体域为图 4(a)，若看做光滑曲面则

其流体域为图 4 (b)。采用相同的入口条件，经过

模拟得到换热情况见表 2。可以看出，该简化方法

可极大地减小网格数量且对辐射换热几乎没有影

响，但会减弱对流换热。如表 3所示，对流换热

量偏差超过 10%，温降偏差超过 5%，简化处理所

得数据与实际建模所得数据存在较大误差。因

此，对只含水冷壁的烟道采用实际建模。

 
 

(a) 实际流体域 (b) 简化流体域 
图 4    斜烟道实际流体域及简化流体域

Fig.4    Actual and simplified fluid domains of inclined flue
 
 

表 2    实际建模与简化建模模拟结果

Tab.2    Simulation results of actual modeling and simplified modeling
 

方案 对流换热量/W 辐射换热量/W 总换热量/W 入口温度/℃ 出口温度/℃ 网格数量

实际建模 1 050 763 2 585 266 3 636 029 1 144 1 005.7 4 799 000

简化建模 756 464 2 584 368 3 340 832 1 144 1 018.7 58 000
 
 

表 3    实际建模与简化建模模拟结果偏差

Tab.3    Discrepancy of simulation results between
actual modeling and simplified modeling

%    
 

对流换热量 辐射换热量 总换热量 温降 网格数量

28.01 0.03 8.12 9.4 98.79
 

对于含水冷壁和换热屏的方管烟道，即余热

锅炉Ⅰ、Ⅱ，其换热管众多，但换热管排布密度

不足以使用多孔介质模型进行替代。以典型复杂换

热器余热锅炉Ⅰ为讨论对象，实际模型如图 5 (a)，
在保证换热面积近似相同的前提下，建立了 4种

简化模型方案，如图 5(b)～(e)所示。采用相同的

入口条件，经过模拟得到换热情况见表 4和表 5。
简化方案 1为对水冷壁进行实际建模，而忽

略换热屏中各直管间的圆弧连接，即用平行直管

 

(a) 实际模型

(b) 简化方案1 (c) 简化方案2

(d) 简化方案3 (e) 简化方案4 
图 5    余热锅炉Ⅰ实际流体域及简化方案流体域

Fig.5    Actual  and simplified  modeling  fluid  domains  of  waste
heat boiler Ⅰ
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替代原有换热屏位置。简化方案 1与实际模型模

拟数据近似，满足误差要求，证明了平行直管替

代原有换热屏是可行的。但该方案网格数量只减

少了 1.42%，未达简化预期。简化方案 2采用与简

化方案 1类似的思路，使用平行方管替代原有换

热屏位置。虽然网格数量减少至原来的 52.74%，

但对流换热量的精度较差，偏差达到了 6.12%。简

化方案 3在简化方案 1的基础上，将水冷壁位置

用平滑壁面替代，极大地减少了网格数量，仅需

实际模型网格数量的 23.33%。但对流换热量、总

换热量偏差分别为 6.15%、4.02%，偏差较大。简

化方案 4在简化方案 1的基础上，采用 90°锯齿形

壁面替代原有水冷壁位置。模拟结果表明，简化

方案 4与实际模型模拟数据偏差较小，总换热量

偏差、温降偏差分别为 0.07%、1.88%，网格数量

减少了 54.16%，达到了简化预期。故选用简化方

案 4，即外部锯齿形壁面换热、内部平行直管换热

作为含水冷壁和换热屏的方管烟道的简化模型。

以上简化模型方案研究对比结果表明，平行

直管可以较好地替代原有换热屏。可将此结论应

用于只含换热屏的方管烟道中，即对于余热锅炉Ⅲ

和高低温省煤器，将平行直管替代原有换热屏作

为简化方案。

按照 1∶1比例对全干法余热回收系统进行建

模。由于整体模型较大，将完整模型划分为多

段，采用 Fluent中 Profile文件形式来实现各段间

的数据传递。其原理是，将边界温度等信息通过

线性差值方式赋值到物理尺寸相同的目标面节

点，从而实现分段模拟[7]。网格划分采用多面体网

格，在各段区域的出入口进行网格加密。为了确

保计算结果的准确性，对系统的 3种换热形式分

别进行了网格无关性验证。通过不同网格数量下

对应烟道总换热量来判断无关性。从图 6可看

出，当水冷壁圆管烟道网格数量/换热面长度达到

2 330 000/3 m、含水冷壁及换热屏方管烟道网格数

量/换热面长度达到 2 000 000/2.5 m、换热屏方管烟

道网格数量 /换热面长度达到 2 700 000/1.5 m时，

总换热量的变化趋于平缓，此时，可认为换热情

况与网格数量无关联。
 
 

1 900

1 850

1 100

总
换
热
量
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图 6    不同换热形式的网格无关性验证

Fig.6    Grid  independence  verification  of  different  heat
transfer forms

 

 1.3    数学模型及假设

烟气在烟道内的流动过程为三维湍流问题，

须遵守基本流动方程，即满足连续方程、动量方

程、能量守恒方程[8]。湍流模型选用标准 k-ε模型[9]，

壁面函数选用标准壁面函数，辐射模型选用离散

坐标（discrete ordinates，DO）辐射模型[10]。

实际生产过程中的转炉烟气流动是一个复杂

的过程，而数值模拟是基于理想状态下进行的。

 

表 4   实际建模与简化建模模拟结果

Tab.4    Simulation results of actual modeling and simplified modeling
 

方案 对流换热量/W 辐射换热量/W 总换热量/W 入口温度/℃ 出口温度/℃ 网格数量

实际建模 719 758 507 386 1 227 144 798 750.2 4 930 000

简化方案1 718 528 506 803 1 225 331 798 750.2 4 860 000

简化方案2 675 687 523 270 1 198 957 798 751.3 2 330 000

简化方案3 763 989 512 489 1 276 478 798 748.9 1 150 000

简化方案4 721 641 506 322 1 227 963 798 751.1 2 260 000

 

表 5   实际建模与简化建模模拟结果偏差

Tab.5    Discrepancy  between  actual  modeling  and  simplified
modeling simulation results

 

方案
偏差/%

对流换热量 辐射换热量 总换热量 温降 网格数量

简化方案1 0.17 0.11 0.15 0 1.42

简化方案2 6.12 3.13 2.30 2.30 52.74

简化方案3 6.15 1.01 4.02 2.72 76.67

简化方案4 0.26 0.21 0.07 1.88 54.16
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因此，若要保证模拟的结果与实际更加贴切，需

要对部分特定条件及参数作出假设 [11]，具体内容

如下：

a. 将转炉烟气视作不可压缩粘性流体；

b. 忽略烟尘对流体流场的影响；

c. 忽略烟气体积力的影响；

d. 烟气的流动状态看作是一个稳态的过程。

 1.4    边界条件

选择 80 t转炉炼钢的燃烧期作为研究工况。

此时，烟气温度为 1 600 ℃，流量为 54 000 Nm3/h，
烟气中 CO体积分数为 86%、CO2 体积分数为

10%、N2 体积分数为 4%，炉尘直径为 200 μm，炉

尘浓度为 0.1 kg/Nm³。计算可得，综合烟气吸收系

数为 0.17。由于黏度和热导率随温度变化较小，

各模型段的黏度和热导率可根据各段的平均温度

查找选择。密度及比热容以 UDF形式导入软件，

定义为

ρ =
273
T
×1.496 7 （1）

Cp = 123.97lnT +186.56 （2）

式中：ρ为烟气密度；T为烟气温度；Cp 为烟气比

热容。

模型的边界条件类型包括：入口条件、出口

条件和壁面条件。根据烟道内各换热器运行情况

选取条件如下：

a. 入口条件：选用速度入口条件，速度为

22.75 m/s，入口温度为 1 600 ℃，湍流黏度比和湍

流强度比分别设定为 5%和 10%，入口内部发射率

为 0。
b. 出口条件：选用压力出口条件，表压为

0 MPa，压力 Profile放大系数为 1，出口内部发射

率为 0。
c. 壁面条件：壁面类型均为静止无滑移壁面，

内部发射率为 0.8。各换热面壁温皆对应各换热面

内水的饱和蒸汽温度，活动冷却烟罩内受热管对

应壁温为 150 ℃，汽化冷却烟道的水冷壁对应壁

温为 244 ℃，余热锅炉Ⅰ、Ⅱ的水冷壁和换热屏

对应壁温为 244 ℃，余热锅炉Ⅲ及高低温省煤器

的换热屏对应壁温分别为 244、200、110 ℃，除此

外的其他壁面皆设置为绝热壁面。

为提高计算精度，计算方法选择使用较少迭

代步即可达到收敛且更适合稳态过程的 Coupled算

法[12]，离散格式采用二阶离散。

 2    模拟结果

 2.1    模拟结果及分析

采用上述数学模型及边界条件对简化后的全

干法余热回收系统模型进行模拟，将所得模拟结

果分为两段进行分析：活动冷却烟罩至转角烟道Ⅰ

作为一段，转角烟道Ⅰ至低温省煤器段作为另一

段。这种分段的原因在于，该系统作为一个三维

模型，在空间 x、y、z方向上均有延伸，模型第一

段与第二段的中截面不位于同一平面。模型分析

截面选取情况如图 7所示，模型第一段、第二段

分别选取 x-z方向、x-y方向上的烟道中截面进行

流场分析。
 
 

x

y

z

 
图 7    模型分析截面选取

Fig.7    Selection of model analysis sections
 

系统第一段的烟气速度和温度分布情况如图 8
所示。图 8(a)为烟气速度场，烟气在炉口段呈左

右对称分布流动，当烟气经过第一个弯曲处进入

斜烟道时，烟气受到管壁的约束而被迫做类圆周

运动，在离心力及惯性力作用下，烟气流向弯曲

处外侧，导致外侧压力增大，流速下降。同时，

靠近弯曲处内侧的烟气由于压力下降，而速度增

大。此外，大部分烟气在弯曲处外侧贴壁流动，

导致内侧壁面附近形成局部低速区，甚至流动滞

止区，其中低速区内的最大速度不超过 4 m/s。
随着烟气在斜烟道的流动，主流烟气向管中

心靠近，烟气速度分布逐渐均匀。当烟气流经第

二个弯曲处时，内外侧均出现了低速区，其成因

与第一个弯曲处相似，皆由惯性力和离心力引
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起。不同的是，第二个弯曲处外侧速度下降更加

显著，已经形成明显的低速区。

图 8(b)为烟气温度场，显示烟气自转炉出口

均匀进入活动冷却烟罩，与烟罩壁面附近的密排

管进行热交换，管壁附近的烟气温度迅速下降，

而管中心的主流烟气温度基本不变。烟气从活动

冷却烟罩流出时，平均温度从 1 600℃ 降至 1 442.4 ℃。

当烟气以 1 295.1 ℃ 从炉口段流入斜烟道时，由于

弯管效应，烟气外侧的速度明显高于内侧，换热

更为迅速。内侧烟气的换热速率虽低，烟气流量

也相对较小，换热需求相应减少，故温度更低。

随着烟气的流动，主流温度向管中心靠近，烟气

温度分布趋于均匀，进入转角烟道Ⅰ时，温度已

降为 903.7 ℃。

图 9展示了烟气在系统第二段的流场分布。

图 9 (a)为烟气速度场，烟气在转角烟道Ⅰ调转流

动方向，弯道外侧压力上升，内侧压力降低，压

力差使得靠近边界层的烟气脱离烟道壁面，从而

在弯道内侧形成回流区和低速区。烟气进入余热

锅炉Ⅰ，低速区未得到明显改善，且有扩大趋

势。当烟气进入余热锅炉Ⅱ后，由于此处布置了

较多垂直于烟道的换热屏，这些换热屏对烟气有

着导流作用，该段出口处速度分布逐渐均匀 [13]。

当烟气通过转角烟道Ⅱ流至余热锅炉Ⅲ和高低温

省煤器时，由于此处布置的换热屏众多，流动截

面减小，烟气流速增大且分布愈发均匀。其中，

在各换热器连接处，出现了因流通截面增大而流

速骤降的现象。

图 9(b)为烟气温度场，显示烟气以 790.4 ℃
离开转角烟道Ⅰ，刚进入余热锅炉Ⅰ时，局部扰

动使得烟气混合，温度梯度减小。接着，烟道壁

面处的水冷壁使得附近的烟气温度快速下降，相

较之下，管道中心的烟气温度则缓慢下降，温度

梯度增大。烟气以温度 652.9 ℃ 进入余热锅炉Ⅱ，

此处换热屏相较之前更加密集，管道中心的烟气

也可以很好被冷却，故温度均匀性提高。随后，

烟气以 434.9 ℃ 流出转角烟道Ⅱ，在众多换热屏

的作用下，烟气得以均匀流经余热锅炉Ⅲ、高温

省煤器、低温省煤器，温度缓慢下降，最终以

216.5 ℃ 离开系统。

 2.2    计算结果验证

为验证模拟结果的准确性，将各换热器进行

理论计算，其流程见图 10。通过不断调整假设出

口烟气温度，当换热面的换热能力与烟气的放热

能力的综合试差为 0～0.15时，即可认为热值结果

符合传热条件。假设出口温度就是实际的出口温

度[14]，主要计算公式为

Qc = ψ∆T (αf F +αdH) （3）

∆T =
T
′ −T

′′

ln
T
′ −Td

T ′′ −Td

（4）
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图 8    系统第一段（活动冷却烟罩到转角烟道Ⅰ）流场图

Fig.8    Flow  field  diagram  of  the  first  segment  of  the  system
(from movable cooling flue cover to corner flueⅠ)
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图 9    系统第二段（转角烟道Ⅰ到低温省煤器）流场图

Fig.9    Flow field diagram of the second segment of the system
(from corner flueⅠto low-temperature economizer)
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Qf =
[
ϕ
(
I
′ − I

′′
+∆IF

)
Vl
]
/3 600 （5）

E = 100(Qc/Qf −1) （6）

ψ

∆T αf αd

F H

T
′

T
′′

Td

ϕ I
′

I
′′
∆IF

Vl

E

式中：Qc 为换热面换热量； 为热有效系数；

为温压； 、 分别为辐射换热系数、对流换

热系数； 、 分别为辐射传热面积、对流传热面

积；  、 、 分别为入口烟气温度、出口烟气

温度、管内汽水介质温度；Qf 为烟气有效放热

值； 为保热系数； 、 、 分别为入口烟气

焓值、出口烟气焓值、出入口分解热差； 为最

大炉气量； 为综合试差。

以烟气经过换热面的流程长度 S为自变量，

统计烟气从活动冷却烟罩流出后到各换热器的数

值模拟与理论计算结果，对比结果如图 11所示。

由图可知，模拟结果和理论结果拟合较好。这表

明模拟结果具有较高的可信度，可以有效反映系

统的实际运行情况，也可以证明所采用的数学模

型和边界条件是合理的。

进一步分析可知，在不同换热器中，模拟与

理论的计算结果存在一定差异，这些差异的主要

原因如下：

a. 活动冷却烟罩入口到转角烟道Ⅰ出口这段

流程中，存在多处弯管结构，出现了烟气贴壁流

动及低速流动区的情况，烟气的不均匀流动，使

得对流换热量远小于理论值，故此段理论计算温

度下降更快。

b. 转角烟道Ⅰ出口到低温省煤器出口这段流

程中，烟气刚进入余热锅炉Ⅰ，局部扰动加强使

得温度突降。此外，换热屏的存在提高了烟气流

速，加大了屏管附近烟气的扰动，换热强度优于

理论计算数值，故此段数值模拟温度下降更快。

 3    结构优化

在该系统的换热过程中，换热量主要由烟气

自身的属性决定，除此以外，还与换热材料、冷

却介质、接触面积等相关。对于该系统的研究，

烟气、材料等因素暂只能当作已知条件来处理，

故研究重点应放在探究烟道尺寸对换热影响上。

选择合理的烟道尺寸，以达到转炉烟气余热的高

效回收，从而符合工程要求的目的。

根据温度划分：可将汽化冷却烟道视为高温

换热段，即 850 ℃ 以上的烟气换热；将余热锅炉

Ⅰ到余热锅炉Ⅱ视为中温换热段；余热锅炉Ⅲ到

低温省煤器视为低温换热段，即回收 400 ℃ 以下

的热量。对不同温度换热段的烟道结构进行研究。

对于高温换热段，考虑到实际应用中，转炉

炉口口径是固定的，汽化冷却烟道的管径须与炉

口口径匹配，故不考虑改变管径以提高换热量。

在相同的入口条件下，延长换热面的长度可以增

加烟气在汽化冷却烟道中的换热量，因此，选择

 

转炉原始数据计算
输入转炉额定容量、最大脱碳速度、过量空气系数、炉气中各组分
含量、烟尘直径及浓度等，计算得到最大炉气量、组份体积百分数

几何特性计算
输入换热管数量及外径、烟道长度等几何参数，计算得到辐射
传热面积、对流传热面积、当量直径、辐射有效层厚度

烟气物性计算
查表并计算得到烟气流速、密度、定压比热、运动粘度、

导热系数等

换热面换热量计算
输入各组分黑度，确定烟气辐射换热系数。输入长
度修正系数、热有效系数，确定对流换热系数，根

烟气有效放热值计算

式(5)计算得到烟气有效放热值Qf。

换热量与烟气有效放热值的综合试

输出换热量、出口温度

是

否

输入入口温度、假定出口温度 修改假定出口温度

差是否小于 15%

据式(3)、(4)计算得到换热面换热量Qc。

输入烟气出入口温度，确定出入口焓值，根据

根据式(6)计算换热面

 
图 10    理论计算流程图

Fig.10    Flowchart of thermal calculation
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图 11    烟气理论计算温度、数值模拟温度与烟气流程的关系

Fig.11    Relationship  between  theoretical  calculation
temperature,  numerical  simulation  temperature  and
flue gas flow
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合适的换热面长度是关键。工艺要求规定，烟气

在离开汽化冷却烟道时温度须降至 850 ℃。在本

文的研究工况下，通过理论计算得到，烟气从活

动冷却烟罩离开后，至少需要经过长度为 21.6 m、

管径为 2.4 m的汽化冷却烟道，才能达到温降要求。

当烟气处于中温换热段时，此时对流换热已

不弱于辐射换热。余热锅炉Ⅰ为典型的中温换热

段，故将其作为研究对象。实际建模、方案 1、方

案 2模型俯视图如图 12(a)～(c)所示。方案 1为在

实际建模基础上增加一张换热屏，相比实际建模

增加了 13%的换热面积；方案 2为加大烟道管

径，增加 13%的换热面积于水冷壁。使用相同的

入口条件，探讨换热最优方案。
 
 

(a) 实际建模 (b) 方案1 (c) 方案2 
图 12    余热锅炉Ⅰ实际流体域及改进方案流体域俯视图

Fig.12    Top  view  of  the  actual  fluid  domain  and  improved
scheme fluid domain of waste heat boiler I

 

各方案模拟结果如表 6所示。由表可知，在

中温换热段，对流换热强度略强于辐射换热。方

案 1通过增加换热屏数量，增强了烟气在烟道内

的局部扰动，可以很好地提升换热强度，相比原

来提升了 19.2%的换热量。而对于方案 2，烟气在

烟道中的速度场和温度场见图 13，可看出转角烟

道Ⅰ流出的烟气存在较大的低速区，提高管径不

仅无法改善低速区，反而使平均流速下降，降低

对流换热强度，因此换热效果与实际建模差不

多。相比之下，在中温换热段增大管径，对提高

总体换热量的作用不如增加换热屏数量。过大的

管径不仅使许多水冷壁未能充分发挥作用，造成

浪费，甚至可能降低总换热效果。

低温换热段是全干法余热回收系统的重点讨

论对象，此时烟气温度已降至 400 ℃ 左右，主要

通过对流换热进行热交换。低温省煤器是低温换

热段的重要一环，故以此为研究对象。低温省煤

器以 16块换热屏作为换热面，在保证各换热屏间

距和换热屏与烟道壁面间距相等的前提下，减小

换热屏间距，同时减小烟道横截面宽度。对图 14
所示的 4种不同间距 72、96、141、192 mm分别

进行讨论。由图 9可知，低温省煤器入口的烟气

速度及温度分布均匀，平均温度约为 300 ℃。故

以入口烟气流量 32.84 kg/s、温度 300 ℃ 作为入口

条件，对不同换热屏间距的低温省煤器模型进行

模拟计算。

不同换热屏间距的模拟结果见图 15，结果表

明，换热屏间距对换热效果有显著影响。随着换

热屏间距的减小，烟气温降逐渐增大，对流换热

量占比也呈上升趋势，且相应的单位长度压降也

在快速上升。综合考虑换热效果和系统稳定性，

换热屏间距为 96～141 mm时，综合性能表现最

 

表 6   实际建模与简化建模模拟结果

Tab.6    Simulation  results  of  actual  modeling  and  simplified
modeling

 

方案 烟气温降/℃ 总换热量/W 对流换热量占比/%

实际建模 103.9 2 649 208 60.80

方案1 123.8 3 159 598 67.03

方案2 103.3 2 643 912 56.61
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图 13    方案 2 中截面流场

Fig.13    Flow field of the middle section in scheme 2
 

(c) 间距141 mm (d) 间距141 mm

(a) 间距72 mm (b) 间距96 mm

 
图 14    低温省煤器各方案流体域俯视图

Fig.14    Top view of  fluid domain for various schemes of  low-
temperature economizer
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佳，换热效果较好且压降维持在较低水平，能够

在保证换热效率的同时维持系统运行的稳定。相

比之下，72 mm换热屏间距时，虽然换热量最

高，但压降过大，不利于系统运行的稳定性；而

192 mm换热屏间间距时，总换热量相对最低，换

热效率较差，达不到工艺要求。
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图 15    不同换热屏间距模拟结果

Fig.15    Simulation results of various spacing of panels
 

 4    结　论

转炉烟气全干法余热回收系统尺寸巨大，难

以进行数值模拟，故此前尚未有人开展相关尝

试。本文通过合理简化模拟计算的技术路径和方

案，获得不同换热面的简化方法，在保证较高计

算精度的前提下，大大减小了计算量，首次获得

了完整的流场，精确反映了不同区域内烟气流动

和换热的情况。此外，对主要换热段结构进行了

优化探究，获得了换热效率更优的结构参数。这

为实际工程应用提供了重要设计参考，并推动全

干法余热回收系统的结构优化与应用推广。

a. 换热面为水冷壁的圆管烟道，即汽化冷却

烟道建模应采用实际模型；换热面为水冷壁与换

热屏的方管烟道，即余热锅炉Ⅰ、Ⅱ可采用锯齿

形壁面替换水冷壁、平行圆管代替换热屏的简化

模型；换热面为换热屏的方管烟道，即余热锅炉

Ⅲ、高低温省煤器的换热屏可采用类似简化方法。

b. 对系统进行换热理论计算，通过对理论结

果与数值模拟结果的比对，发现两者拟合较好，

证明模拟结果可信度高。两种结果存在一定差异

的原因，主要源于烟气流动状态的复杂性：流动

前半程，弯管较多使得烟气流动不均匀，导致对

流换热量低于理论值；流动后半程，换热屏较

多，烟气扰动及流速提高，对流换热强度高于理

论值。

c. 烟气在炉口段呈左右对称分布流动；烟气流

动至斜烟道弯曲处将形成 3处局部低速区，甚至

滞止区；在转角烟道Ⅰ处，烟气流动方向调转，

烟道内侧形成回流区和低速区；烟气在余热锅炉Ⅰ

处出现了贴壁低速流动，且低速范围逐渐扩大；

在余热锅炉Ⅱ及后续换热器中，由于换热屏数量

增多，烟气流速分布逐渐趋于均匀，仅在转角烟

道Ⅱ附近存在少量低速区。系统内烟气速度分布

由均匀转变为不均匀，又逐渐向均匀过渡，可在

速度不均匀位置布置适当导流结构来减小壁面磨损。

d. 受烟气流动的影响，汽化冷却烟道与余热

锅炉Ⅰ未能充分发挥换热作用，温度梯度先增加

再减少，最后又增加；烟气以 652.9 ℃ 进入余热

锅炉Ⅱ，换热屏密集程度增加，烟气温度均匀性

提高；烟气由转角烟道Ⅱ以 434.9 ℃ 进入余热锅

炉Ⅲ及高低温省煤器时，烟气温度分布均匀，温

度缓慢下降。离开系统时，烟气温度降至 216.5 ℃。

系统内烟气温降速度先快后慢，换热方式由以辐

射换热为主向以对流换热为主过渡。可在非对流

换热为主的位置合理设置换热面尺寸，增加换热

面利用率；在对流换热为主的位置布置扰流装

置，增强换热效果。

e. 合理选择烟道结构和尺寸，以匹配不同温度

段的换热需求，这是实现高效余热回收的关键。

对于汽化冷却烟道，在炉口口径固定的情况下，

可通过延长换热面长度来达到需求换热效果。在

80 t转炉燃烧期标准工况下，至少需要长度 21.6 m、

管径 2.4 m的汽化冷却烟道，烟气才可降温至 850 ℃。

对于余热锅炉Ⅰ、Ⅱ，增加换热屏数量比单纯增

大管径对提高换热效率更有效。对于余热锅炉

Ⅲ及高低温省煤器，通过减少换热屏间距和烟道

横截面宽度，可显著提高对流换热量，但压降也

会快速上升，选择 96～141 mm为换热屏间距是比

较合理的。
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