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１ ０００ ＭＷ超超临界燃煤发电机组湿法脱硫系统优化研究

刘　 军１ꎬ罗晓宇１ꎬ廖义涵１ꎬ王为术１ꎬ徐　 凯２

(１. 华北水利水电大学 电力学院ꎬ河南 郑州　 ４５００４５ꎬ２. 西安热工研究院有限公司 苏州分公司ꎬ江苏 苏州　 ２１５１５３)

摘　 要:针对某 １ ０００ ＭＷ 超超临界机组湿法脱硫系统运行中存在运行能耗大、成本高等技术难题ꎬ
采用 ＮＧＡ２０００－ＭＬＴ３ 型烟气分析仪实时测量湿法脱硫系统进出口 ＳＯ２及 Ｏ２浓度ꎬ得到机组脱硫效

率ꎬ并测试或计算试验期间石灰石、ＳＯ２排污费及脱硫系统主要设备电耗等成本ꎮ 根据试验结果分别

研究了浆液循环泵组合方式、浆液 ｐＨ、吸收塔液位对脱硫效率的影响ꎬ并根据试验期间机组运行状况

计算出脱硫系统总成本ꎬ得到脱硫系统最优运行方式ꎮ 结果表明:１ ０００ ＭＷ 负荷工况下ꎬ机组运行过

程中ꎬ选择 ＢＤ 浆液循环泵组合时ꎬ烟囱出口 ＳＯ２浓度较低ꎬ但浆液循环泵电耗偏高ꎻ选择 ＢＣ 浆液循

环泵组合成本适中ꎬ吸收塔脱硫效率可达 ９７.０６％ꎬ同时烟囱出口 ＳＯ２浓度有一定裕度ꎬ是此工况下最

优的浆液循环泵组合方式ꎻ吸收塔浆液 ｐＨ 值过高ꎬ不利于石灰石的溶解ꎬｐＨ 值过低时ꎬＳＯ２吸收速率

下降ꎮ １ ０００ ＭＷ 负荷、ＢＣ 浆液循环泵组合时ꎬ最佳浆液 ｐＨ 值为 ５.５０ ~ ５.６０ꎬｐＨ 值进一步降低ꎬＳＯ２

排放将超过电厂排放限值ꎻ吸收塔液位对脱硫系统运行成本有重要影响ꎬ吸收塔液位升高ꎬ可提高系

统脱硫效率ꎬ但会相应增加氧化风机电耗ꎮ 最佳浆液循环泵组合方式及 ｐＨ 值时ꎬ通过不断调整吸收

塔液位ꎬ研究吸收塔液位对脱硫系统总成本的影响ꎬ结果表明:此工况时最佳吸收塔液位为 ８.００ ~
９.００ ｍꎬ吸收塔液位由 ９.５３ ｍ 降至 ９.０１ ｍꎬ脱硫总成本由 ２ ０１０.４５ 元 / ｈ 降至 １ ９１６.６５ 元 / ｈꎬ降低了
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引用格式:刘军ꎬ罗晓宇ꎬ廖义涵ꎬ等.１ ０００ ＭＷ 超超临界燃煤发电机组湿法脱硫系统优化研究[Ｊ] .洁净煤技术ꎬ２０１９ꎬ２５(６):

１３９－１４５.
ＬＩＵ ＪｕｎꎬＬＵＯ ＸｉａｏｙｕꎬＬＩＡＯ Ｙｉｈａｎꎬｅｔ ａｌ.Ｏｐｅｒａｔｉｏｎ ｏｐｔｉｍｉｚａｔｉｏｎ ｓｔｕｄｙ ｏｎ ｔｈｅ ｗｅｔ ｄｅｓｕｌｐｈｕｒｉｚａｔｉｏｎ ｓｙｓｔｅｍ ｏｆ ａ １ ０００ ＭＷ
ｕｌｔｒａ－ｓｕｐｅｒｃｒｉｔｉｃａｌ ｃｏａｌ－ｆｉｒｅｄ ｐｏｗｅｒ ｐｌａｎｔ[Ｊ] .Ｃｌｅａｎ Ｃｏａｌ Ｔｅｃｈｎｏｌｏｇｙꎬ２０１９ꎬ２５(６):１３９－１４５.

Ｏｐｅｒａｔｉｏｎ ｏｐｔｉｍｉｚａｔｉｏｎ ｓｔｕｄｙ ｏｎ ｔｈｅ ｗｅｔ ｄｅｓｕｌｐｈｕｒｉｚａｔｉｏｎ ｓｙｓｔｅｍ ｏｆ ａ
１ ０００ ＭＷ ｕｌｔｒａ－ｓｕｐｅｒｃｒｉｔｉｃａｌ ｃｏａｌ－ｆｉｒｅｄ ｐｏｗｅｒ ｐｌａｎｔ

ＬＩＵ Ｊｕｎ１ꎬＬＵＯ Ｘｉａｏｙｕ１ꎬＬＩＡＯ Ｙｉｈａｎ１ꎬＷＡＮＧ Ｗｅｉｓｈｕ１ꎬＸＵ Ｋａｉ２

(１. Ｓｃｈｏｏｌ ｏｆ Ｅｌｅｃｔｉｃ ＰｏｗｅｒꎬＮｏｒｔｈ Ｃｈｉｎａ Ｕｎｉｖｅｒｓｉｔｙ ｏｆ Ｗａｔｅｒ Ｒｅｓｏｕｒｃｅｓ ａｎｄ Ｅｌｅｃｔｒｉｃ ＰｏｗｅｒꎬＺｈｅｎｇｚｈｏｕ　 ４５００４５ꎬＣｈｉｎａꎻ
２. Ｓｕｚｈｏｕ ＢｒａｎｃｈꎬＸｉ'ａｎ Ｔｈｅｒｍａｌ Ｐｏｗｅｒ Ｒｅｓｅａｒｃｈ Ｉｎｓｔｉｔｕｔｅ Ｃｏ.ꎬＬｔｄ.ꎬＳｕｚｈｏｕ　 ２１５１５３ꎬＣｈｉｎａ)

Ａｂｓｔｒａｃｔ:Ｉｎ ｖｉｅｗ ｏｆ ｔｈｅ ｔｅｃｈｎｉｃａｌ ｐｒｏｂｌｅｍｓ ｏｆ ｌａｒｇｅ ｅｎｅｒｇｙ ｃｏｎｓｕｍｐｔｉｏｎ ａｎｄ ｈｉｇｈ ｃｏｓｔ ｉｎ ｔｈｅ ｏｐｅｒａｔｉｏｎ ｏｆ ｔｈｅ ｗｅｔ ｄｅｓｕｌｆｕｒｉｚａｔｉｏｎ ｓｙｓｔｅｍ ｉｎ
ａ １ ０００ ＭＷ ｕｌｔｒａ－ｓｕｐｅｒｃｒｉｔｉｃａｌ ｂｏｉｌｅｒꎬｔｈｅ ＳＯ２ ａｎｄ Ｏ２ ｃｏｎｃｅｎｔｒａｔｉｏｎ ｏｎ ｔｈｅ ｉｎｌｅｔ ａｎｄ ｏｕｔｌｅｔ ｏｆ ｔｈｅ ｆｌｕｅ ｇａｓ ｄｅｓｕｌｆｕｒｉｚａｔｉｏｎ ｓｙｓｔｅｍ ｗａｓ ｍｅａｓ￣
ｕｒｅｄ ｔｉｍｅｌｙ ｂｙ ｕｓｉｎｇ ａ ＮＧＡ２０００－ＭＬＴ３ ｔｙｐｅ ｆｌｕｅ ｇａｓ ａｎａｌｙｚｅｒꎬｔｈｅ ｄｅｓｕｌｆｕｒｉｚａｔｉｏｎ ｅｆｆｉｃｉｅｎｃｙ ｏｆ ｔｈｅ ｓｙｓｔｅｍ ｗａｓ ｏｂｔａｉｎｅｄꎬａｎｄ ｔｈｅ ｏｐｅｒａｔｉｏｎ￣
ｃｏｓｔｓ ｉｎｃｌｕｄｉｎｇ ｌｉｍｅｓｔｏｎｅꎬＳＯ２ ｄｉｓｃｈａｒｇｅ ｆｅｅ ａｎｄ ｔｈｅ ｍａｉｎ ｅｑｕｉｐｍｅｎｔ ｐｏｗｅｒ ｃｏｎｓｕｍｐｔｉｏｎ ｏｆ ｄｅｓｕｌｆｕｒｉｚａｔｉｏｎ ｓｙｓｔｅｍ ｄｕｒｉｎｇ ｔｈｅ ｔｅｓｔ ｗｅｒｅ ｃａｌ￣
ｃｕｌａｔｅｄ ｏｒ ｔｅｓｔｅｄ. Ａｃｃｏｒｄｉｎｇ ｔｏ ｔｈｅ ｔｅｓｔ ｒｅｓｕｌｔｓꎬｔｈｅ ｅｆｆｅｃｔ ｏｆ ｔｈｅ ｓｌｕｒｒｙ ｃｉｒｃｕｌａｔｉｎｇ ｐｕｍｐ ｃｏｍｂｉｎａｔｉｏｎ ｍｏｄｅꎬｐＨ ｖａｌｕｅ ｏｆ ｔｈｅ ｓｌｕｒｒｙ ｌｉｑｕｉｄ ａｎｄ
ｔｈｅ ｌｉｑｕｉｄ ｌｅｖｅｌ ｏｆ ａｂｓｏｒｂｅｒ ｏｎ ｔｈｅ ｄｅｓｕｌｆｕｒｉｚａｔｉｏｎ ｅｆｆｉｃｉｅｎｃｙ ｗｅｒｅ ｓｔｕｄｉｅｄ ｒｅｓｐｅｃｔｉｖｅｌｙ. Ｔｈｅ ｄｅｓｕｌｆｕｒｉｚａｔｉｏｎ ｃｏｓｔ ｗａｓ ｃａｌｃｕｌａｔｅｄ ａｃｃｏｒｄｉｎｇ ｔｏ
ｔｈｅ ｏｐｅｒａｔｉｏｎ ｃｏｎｄｉｔｉｏｎ ｏｆ ｔｈｅ ｕｎｉｔ ｄｕｒｉｎｇ ｔｈｅ ｔｅｓｔ ｐｅｒｉｏｄꎬａｎｄ ｔｈｅ ｏｐｔｉｍｕｍ ｏｐｅｒａｔｉｏｎ ｍｏｄｅ ｏｆ ｔｈｅ ｄｅｓｕｌｆｕｒｉｚａｔｉｏｎ ｓｙｓｔｅｍ ｗａｓ ｏｂｔａｉｎｅｄ. Ｔｈｅ
ｒｅｓｕｌｔｓ ｉｎｄｉｃａｔｅ ｔｈａｔ ｄｕｒｉｎｇ ｔｈｅ ｏｐｅｒａｔｉｏｎ ｐｒｏｃｅｓｓꎬｗｈｅｎ ｓｌｕｒｒｙ ｃｉｒｃｕｌａｔｉｎｇ ｐｕｍｐ ｃｏｍｂｉｎａｔｉｏｎ ｏｆ ＢＤ ｉｓ ｕｓｅｄꎬｔｈｅ ＳＯ２ ｃｏｎｃｅｎｔｒａｔｉｏｎ ａｔ ｏｕｔｌｅｔ
ｏｆ ｔｈｅ ｃｈｉｍｎｅｙ ｉｓ ｌｏｗꎬｂｕｔ ｔｈｅ ｐｏｗｅｒ ｃｏｎｓｕｍｐｔｉｏｎ ｏｆ ｓｌｕｒｒｙ ｃｉｒｃｕｌａｔｉｎｇ ｐｕｍｐ ｉｓ ｈｉｇｈ ｕｎｄｅｒ １ ０００ ＭＷ ｌｏａｄ. Ｗｈｅｎ ｃｈｏｏｓｉｎｇ ｔｈｅ ｓｌｕｒｒｙ ｃｉｒｃｕ￣
ｌａｔｉｎｇ ｐｕｍｐ ｃｏｍｂｉｎａｔｉｏｎ ｏｆ ＢＣꎬｔｈｅ ｃｏｓｔｓ ａｒｅ ｍｏｄｅｒａｔｅꎬｔｈｅ ｄｅｓｕｌｆｕｒｉｚａｔｉｏｎ ｅｆｆｉｃｉｅｎｃｙ ｏｆ ａｂｓｏｒｐｔｉｏｎ ｔｏｗｅｒ ｃａｎ ｒｅａｃｈ ９７.０６％ꎬａｎｄ ｔｈｅｒｅ ｉｓ
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ａ ｍａｒｇｉｎ ｏｆ ＳＯ２ ｃｏｎｃｅｎｔｒａｔｉｏｎ ａｔ ｏｕｔｌｅｔ ｏｆ ｔｈｅ ｃｈｉｍｎｅｙ ａｔ ｔｈｅ ｓａｍｅ ｔｉｍｅꎬｔｈｅｒｅｆｏｒｅ ｔｈｅ ｏｐｔｉｍａｌ ｃｈｏｉｃｅ ｏｆ ｓｌｕｒｒｙ ｃｉｒｃｕｌａｔｉｎｇ ｐｕｍｐ ｃｏｍｂｉｎａｔｉｏｎ
ｕｎｄｅｒ １ ０００ ＭＷ ｉｓ ＢＣ. Ａ ｈｉｇｈ ｐＨ ｖａｌｕｅ ｏｆ ｓｌｕｒｒｙ ｉｎ ｔｈｅ ａｂｓｏｒｐｔｉｏｎ ｔｏｗｅｒ ｉｓ ｎｏｔ ｃｏｎｄｕｃｉｖｅ ｔｏ ｔｈｅ ｄｉｓｓｏｌｕｔｉｏｎ ｏｆ ｌｉｍｅｓｔｏｎｅꎬｗｈｉｌｅ ｗｈｅｎ ｔｈｅ
ｐＨ ｖａｌｕｅ ｉｓ ｔｏｏ ｌｏｗꎬｔｈｅ ＳＯ２ ａｂｓｏｒｐｔｉｏｎ ｒａｔｅ ｄｅｃｒｅａｓｅｓ. Ｔｈｅ ｔｅｓｔ ｒｅｓｕｌｔｓ ｓｈｏｗ ｔｈａｔ ｔｈｅ ｂｅｓｔ ｐＨ ｖａｌｕｅ ｏｆ ｓｌｕｒｒｙ ｉｓ ｉｎ ｔｈｅ ｒａｎｇｅ ｏｆ ５.５０￣５.６０
ｕｎｄｅｒ １ ０００ ＭＷ ａｎｄ ｔｈｅ ｓｌｕｒｒｙ ｃｉｒｃｕｌａｔｉｎｇ ｐｕｍｐ ｃｏｍｂｉｎａｔｉｏｎ ｏｆ ＢＣ. Ａｓ ｔｈｅ ｐＨ ｖａｌｕｅ ｉｓ ｆｕｒｔｈｅｒ ｒｅｄｕｃｅｄꎬＳＯ２ ｅｍｉｓｓｉｏｎｓ ｗｉｌｌ ｅｘｃｅｅｄ ｔｈｅ
ｌｉｍｉｔ ｏｆ ｐｏｗｅｒ ｐｌａｎｔ ｅｍｉｓｓｉｏｎｓ. Ｔｈｅ ｌｅｖｅｌ ｏｆ ｔｈｅ ａｂｓｏｒｐｔｉｏｎ ｔｏｗｅｒ ｈａｓ ａｎ ｉｍｐｏｒｔａｎｔ ｉｎｆｌｕｅｎｃｅ ｏｎ ｔｈｅ ｃｏｓｔｓ ｏｆ ｄｅｓｕｌｆｕｒｉｚａｔｉｏｎ ｓｙｓｔｅｍ. Ｔｈｅ ｒｉｓｅ
ｏｆ ｔｈｅ ａｂｓｏｒｐｔｉｏｎ ｔｏｗｅｒ ｌｅｖｅｌ ｃａｎ ｉｍｐｒｏｖｅ ｔｈｅ ｄｅｓｕｌｆｕｒｉｚａｔｉｏｎ ｅｆｆｉｃｉｅｎｃｙ ｏｆ ｔｈｅ ｓｙｓｔｅｍꎬｂｕｔ ｔｈｅ ｐｏｗｅｒ ｃｏｎｓｕｍｐｔｉｏｎ ｏｆ ｔｈｅ ｏｘｉｄａｔｉｏｎ ｆａｎ ｗｉｌｌ ｂｅ
ｉｎｃｒｅａｓｅｄ. Ｔｈｅ ｅｆｆｅｃｔ ｏｆ ａｂｓｏｒｐｔｉｏｎ ｔｏｗｅｒ ｌｅｖｅｌ ｏｎ ｔｈｅ ｔｏｔａｌ ｏｐｅｒａｔｉｏｎ ｃｏｓｔ ｏｆ ｔｈｅ ｄｅｓｕｌｐｈｕｒｉｚａｔｉｏｎ ｓｙｓｔｅｍ ｗａｓ ｅｘｐｅｒｉｍｅｎｔａｌｌｙ ｓｔｕｄｉｅｄ ｂｙ ｃｏｎ￣
ｔｉｎｕｏｕｓｌｙ ａｄｊｕｓｔｉｎｇ ｔｈｅ ａｂｓｏｒｐｔｉｏｎ ｔｏｗｅｒ ｌｅｖｅｌ. Ｔｈｅ ｒｅｓｕｌｔｓ ｓｈｏｗ ｔｈａｔ ｔｈｅ ｂｅｓｔ ｌｉｑｕｉｄ ｌｅｖｅｌ ｏｆ ａｂｓｏｒｂｅｒ ｉｓ ｆｒｏｍ ８.００ ｍ ｔｏ ９.００ ｍ ｗｉｔｈ ｔｈｅ ｂｅｓｔ
ｓｌｕｒｒｙ ｃｉｒｃｕｌａｔｉｎｇ ｐｕｍｐ ｃｏｍｂｉｎａｔｉｏｎｓ ａｎｄ ｔｈｅ ｐＨ ｖａｌｕｅ. Ｔｈｅ ｔｏｔａｌ ｃｏｓｔ ｏｆ ｔｈｅ ｄｅｓｕｌｆｕｒｉｚａｔｉｏｎ ｓｙｓｔｅｍ ｄｅｃｒｅａｓｅｓ ｆｒｏｍ ２ ０１０.４５ ｙｕａｎ / ｈ ｔｏ
１ ９１６.６５ ｙｕａｎ / ｈꎬｗｈｉｃｈ ｉｓ ９.６４％ ｒｅｄｕｃｔｉｏｎꎬａｓ ｔｈｅ ａｂｓｏｒｐｔｉｏｎ ｔｏｗｅｒ ｌｅｖｅｌ ｉｓ ｒｅｄｕｃｅｄ ｆｒｏｍ ９.５３ ｍ ｔｏ ９.０１ ｍ.
Ｋｅｙ ｗｏｒｄｓ:ｕｌｔｒａ－ｌｏｗｅｍｉｓｓｉｏｎꎻｃｏａｌ－ｆｉｒｅｄ ｐｏｗｅｒ ｐｌａｎｔꎻｃｏａｌ－ｆｉｒｅｄ ｐｌａｎｔꎻｗｅｔ ｆｌｕｅ ｇａｓ ｄｅｓｕｌｆｕｒｉｚａｔｉｏｎ

０　 引　 　 言

随国家环保指标不断提高ꎬ电厂烟气脱硫受到

广泛关注ꎬ湿法烟气脱硫(ＷＦＧＤ)工艺成熟ꎬ实用业

绩最多ꎬ已成为火电机组最广泛的烟气脱硫技

术[１－３]ꎮ 湿法脱硫由于其系统复杂、内部设备较多ꎬ
现有湿法脱硫系统普遍存在运行能耗偏高的难

题[４－６]ꎬ因此ꎬ前人研究多集中在钙基脱硫工艺[７－８]

及系统运行优化[９－１１]等方面ꎮ 如何通过运行优化降

低脱硫设备的能耗水平ꎬ实现脱硫系统安全、经济、
高效、环保运行ꎬ成为现阶段湿法脱硫研究的热点ꎮ
ＷＦＧＤ 过程的优化问题是其环保性及经济性的优

化ꎮ 环保性的主要目标是运行过程中保证脱硫效

率ꎬ经济性是对 ＷＦＧＤ 过程中大型设备能耗进行优

化ꎬ以降低厂用电率ꎮ 电厂 ＷＦＧＤ 的核心设备是吸

收塔ꎬ脱硫反应在吸收塔内进行ꎬ吸收塔系统是整个

ＷＦＧＤ 过程的核心单元ꎬ同时因为吸收塔系统包含

多种大功率设备ꎬ是整个系统中耗能最大的部分ꎬ所
以对吸收塔系统运行优化进行研究具有重要意

义[１２－１３]ꎮ 现阶段ꎬ湿法脱硫研究主要集中在脱硫设

备优化[１４－１６]、控制优化[１７－１９] 及脱硫浆液优化等方

面[２０－２２]ꎮ 陈美秀等[１６] 以某 ３００ ＭＷ 机组脱硫装置

为研究对象ꎬ对比分析脱硫装置密封风分别采用

气－气换热、电加热和蒸汽加热 ３ 种方案的经济性ꎬ
得出最经济的密封方式ꎮ Ｇｕｏ 等[１７]基于 ＳＯ２脱除模

型及现场实测结果ꎬ构建了混合模型ꎬ可更准确预测

锅炉出口 ＳＯ２浓度ꎮ 吕太等[２０] 研究了添加己二酸

添加剂对机组运行过程中脱硫效率、液气比和石灰

石利用率的影响ꎬ结果表明添加己二酸添加剂可提

高机组脱硫效率及运行经济性ꎮ 牛拥军等[２１] 对浆

液循环泵及浆液 ｐＨ 值对脱硫系统运行及经济性指

标进行研究ꎬ为脱硫系统高效稳定运行提供数据

支撑ꎮ
然而ꎬ针对湿法脱硫系统研究各运行参数对脱

硫系统性能及经济性影响的文献较少ꎮ 根据实际电

厂湿法烟气脱硫系统运行实践ꎬ影响脱硫系统环保

性及经济性的主要因素有:循环浆液泵、吸收塔内浆

液 ｐＨ 值、吸收塔液位、氧化风机及吸收塔内浆液密

度等ꎮ ＷＦＧＤ 运行过程中ꎬ机组稳定时ꎬ吸收塔内石

膏的密度尽量保持恒定ꎬ因此 ＷＦＧＤ 系统主要的优

化措施为:保证脱硫率的前提下ꎬ通过优化循环浆液

泵、浆液 ｐＨ 值、 吸收塔液位和氧化风机ꎬ 实现

ＷＦＧＤ 过程的运行优化ꎮ 本文以某 １ ０００ ＭＷ 超超

临界燃煤发电机组湿法脱硫系统为研究对象ꎬ通过

实测脱硫系统进出口 ＳＯ２及 Ｏ２浓度ꎬ研究浆液循环

泵组合方式、浆液 ｐＨ 及吸收塔液位对机组环保及

经济性的影响ꎬ为电厂进一步节能降耗提供技术

支持ꎮ

１　 测试设备与方法

１􀆰 １　 测试对象

本文以某 １ ０００ ＭＷ 燃煤发电机组炉外湿法脱

硫系统为研究对象ꎬ脱硫系统采用石灰石－石膏湿

法烟气脱硫ꎬ按一炉一塔方式布置ꎮ 脱硫系统由烟

气系统、ＳＯ２吸收系统、吸收剂制备与供应系统、除
雾器系统、浆液循环泵系统等组成ꎮ 脱硫系统主要

设备及规格见表 １ꎮ 试验期间ꎬ对燃用煤质进行间

断性取样分析ꎬ共取样 ６ 次ꎬ测试结果见表 ２ꎮ 由表 ２
可知ꎬ试验期间煤质比较稳定ꎬ收到基硫分为 ０.３５％~
０.４０％ꎬ收到基低位发热量在 ２１.９０~２２.２９ ＭＪ / ｋｇꎮ
１􀆰 ２　 测试设备及方法

１􀆰 ２􀆰 １　 试验方法

试验过程中ꎬ 采用毕托管及微压计 ( 型号

ＨＭ７７５０)按照等截面网格法测试脱硫入口烟道处

各点的烟气流速、压力ꎻ采用 Ｋ 型铠装热电偶及点

温计(型号 Ｆ－５１－２)实时测量烟道中烟气温度ꎻ采
用膜盒式大气压力计测量当地大气压力ꎬ根据以上

测试数据ꎬ计算出烟气流量ꎮ
０４１

中国煤炭行业知识服务平台 www.chinacaj.net



刘　 军等:１ ０００ ＭＷ 超超临界燃煤发电机组湿法脱硫系统优化研究 ２０１９ 年第 ６ 期

表 １　 脱硫系统主要设备及规格

Ｔａｂｌｅ １　 Ｍａｉｎ ｅｑｕｉｐｍｅｎｔ ａｎｄ ｓｐｅｃｉｆｉｃａｔｉｏｎｓ ｏｆ ｔｈｅ
ｄｅｓｕｌｆｕｒｉｚａｔｉｏｎ ｓｙｓｔｅｍ

设备 规格及技术数据 总计

吸收塔 喷淋塔ꎬ逆流ꎬ直径 ２１ ｍꎬ高度 ６４.９ ｍ １ 套

除雾器 管束式除雾器 １ 套

浆液循环泵

离心式ꎬ流量 Ｑ＝ １２ ５００ ｍ３ / ｈꎬＡ、Ｂ、Ｃ、
Ｄ 四台

扬程 Ｈ＝ ２１.２ / ２３ / ２４.８ / ２６.６ ｍꎬ
功率 Ｐ＝ １ １２０ / １ ２５０ / １ ２５０ / １ ４００ ｋＷꎬ
额定电流 １２９ / １４２.２ / １４２.２ / １５９.１ Ａ

４ 台

氧化风机

多级离心式ꎬ风量 ｑ ＝ １４ ０００ ｍ３ / ｈꎬ转
速 １ ４８８ ｒ / ｍｉｎꎬ额定电流 ８３.１ Ａꎬ功率

７１０ ｋＷ

２ 台

表 ２　 煤质化验结果

Ｔａｂｌｅ ２　 Ｔｅｓｔ ｒｅｓｕｌｔｓ ｏｆ ｃｏａｌ ｑｕａｌｉｔｙ

序号 Ｍｔ / ％ Ｓｔꎬａｒ / ％ Ｖａｒ / ％ Ｑｎｅｔꎬａｒ / (ＭＪ􀅰ｋｇ－１)

１ １６.７０ ０.３５ ２６.２３ ２１.９０

２ １６.８２ ０.３８ ２６.３１ ２１.９０

３ １７.０１ ０.３６ ２６.１１ ２１.９１

４ １６.８２ ０.３９ ２６.４８ ２２.２７

５ １６.０１ ０.４０ ２６.５６ ２２.２９

６ １４.９２ ０.３８ ２６.１３ ２２.１２

机组负荷稳定后ꎬ利用 ＳＯ２、Ｏ２标气分别标定试

验仪表和电厂脱硫系统进出口 ｃｅｍｓ 在线仪表ꎮ 采

用美 国 Ｒｏｓｅｍｏｕｎｔ 生 产 的 烟 气 分 析 仪 ( 型 号

ＮＧＡ２０００) 分别测试脱硫塔进口和烟囱处烟气

中 ＳＯ２和 Ｏ２浓度ꎬＳＯ２采样系统如图 １ 所示ꎮ 由电厂

ＤＣＳ 系统采集烟气中 ＳＯ２ 和 Ｏ２ 的浓度数据ꎬ得到

ＤＣＳ 系统脱硫塔进出口 ＳＯ２和 Ｏ２在线表计的修正

系数ꎮ 在脱硫塔进口及出口烟道处ꎬ按照网格法采

用热电偶实时测量烟气温度ꎬ同时由 ＤＣＳ 系统采集

烟气温度数据ꎬ得到 ＤＣＳ 系统中烟温与实测烟气温

度的修正系数ꎮ 后续计算中ꎬ以修正系数修正在线

表计值ꎬ修正后的数值作为实测试验结果ꎮ
１􀆰 ２􀆰 ２　 计算方法

试验过程中ꎬ石灰石耗量计算公式如下

ｍ(ＣａＣＯ３) ＝
ＶＲＧ[Ｃ(ＳＯ２ꎬＲｏｇａｓ) － Ｃ(ＳＯ２ꎬＲｅｉｎｇａｓ)]

１０６
×

Ｍ(ＣａＣＯ３)
Ｍ(ＳＯ２)

１００
ＦＰ

Ｓｔ (１)

式中ꎬｍ(ＣａＣＯ３)为石灰石耗量ꎬｋｇ / ｈꎻＶＲＧ为烟气体

积流量(标准状态干烟气ꎬ６％Ｏ２)ꎬｍ３ / ｈꎻＣ(ＳＯ２ꎬＲｏ￣

图 １　 ＳＯ２采样系统示意图

Ｆｉｇ.１　 Ｓｃｈｅｍａｔｉｃ ｄｉａｇｒａｍ ｏｆ ＳＯ２ ｓａｍｐｌｉｎｇ ｓｙｓｔｅｍ

ｇａｓ)为原烟气中 ＳＯ２ 浓度 (标准状态干烟气ꎬ６％
Ｏ２)ꎬｍｇ / ｍ３ꎻＣ( ＳＯ２ꎬＲｅｉｎｇａｓ)为净烟气中 ＳＯ２ 浓度

(标准状态干烟气ꎬ６％Ｏ２ )ꎬｍｇ / ｍ３ꎻＭ ( ＣａＣＯ３ ) 为

ＣａＣＯ３摩尔质量ꎬ取 １００.０９ ｋｇ / ｋｍｏｌꎻＭ(ＳＯ２)为 ＳＯ２

摩尔质量ꎬ取 ６４.０６ ｋｇ / ｋｍｏｌꎻＦＰ 为石灰石纯度ꎬ取
９１％ꎻＳｔ为 Ｃａ / Ｓ 摩尔比ꎬ具体计算公式见式(２)ꎮ

Ｓｔ ＝ １ ＋

ｘ(ＣａＣＯ３)
Ｍ(ＣａＣＯ３)

ｘ(ＣａＳＯ４􀅰２Ｈ２Ｏ)
Ｍ(ＣａＳＯ４􀅰２Ｈ２Ｏ)

＋
ｘ(ＣａＳＯ３􀅰０.５Ｈ２Ｏ)
Ｍ(ＣａＳＯ３􀅰０.５Ｈ２Ｏ)

(２)
式中ꎬ ｘ ( ＣａＣＯ３ ) 为石膏中 ＣａＣＯ３ 质量分数ꎬ％ꎻ ｘ
(ＣａＣＯ４􀅰２Ｈ２Ｏ)为石膏中 ＣａＳＯ４􀅰２Ｈ２Ｏ 质量分数ꎬ％ꎻ
ｘ(ＣａＣＯ３􀅰０.５Ｈ２Ｏ)为石膏中 ＣａＳＯ３􀅰０.５Ｈ２Ｏ质量分

数ꎬ％ꎻＭ(ＣａＣＯ４􀅰２Ｈ２Ｏ)为 ＣａＳＯ４􀅰２Ｈ２Ｏ 摩尔质量ꎬ
取 １７２. １８ ｋｇ / ｋｍｏｌꎻ Ｍ ( ＣａＣＯ３ 􀅰 ０. ５Ｈ２Ｏ ) 为

ＣａＳＯ３􀅰０.５Ｈ２Ｏ摩尔质量ꎬ取 １２９.１５ ｋｇ / ｋｍｏｌꎮ
在 １００％负荷下ꎬ根据脱硫系统烟气体积流量、

脱硫岛进出口烟气中的 ＳＯ２和 Ｏ２含量、脱硫岛进口

烟气中的水蒸汽含量、石膏中 ＣａＣＯ３、ＣａＳＯ４􀅰２Ｈ２Ｏ
和 ＣａＳＯ３􀅰０.５Ｈ２Ｏ 含量及石灰石纯度按照式(１)计
算出试验期间石灰石耗量ꎮ

ＳＯ２排污费计算公式为

Ｃ ＝ Ｗ × ０.９５ × １ ２００ (３)
式中ꎬＣ 为 ＳＯ２排污费ꎬ元ꎻＷ 为 ＳＯ２排放量ꎬｔꎮ

２　 测试结果与分析

２􀆰 １　 浆液循环泵组合优化

为进一步降低厂用电率ꎬ达到节能、高效、环保

的目标ꎬ在 １ ０００ ＭＷ 负荷时ꎬ对浆液循环泵组合进

行优化ꎮ 机组由上到下配备 Ａ、Ｂ、Ｃ、Ｄ 共 ４ 台浆液

循环泵ꎮ 由于入炉煤质中硫分为 ０.３５％ ~０.４０％ꎬ根
据电厂运行经验ꎬ启用 ２ 台泵即可满足环保要求ꎮ
因 ＡＢ 与 ＣＤ 分别共用一根母线ꎬ为防止浆液循环泵

１４１
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跳闸ꎬ运行过程中尽量避免同时启动 ＡＢ 浆液循环

泵(或 ＣＤ 浆液循环泵)ꎮ 机组负荷 １ ００７.５ ＭＷ 时ꎬ
浆液循环泵组合 ＢＤ、ＡＤ、ＢＣ、ＡＣ 的试验结果见表

３ꎮ 浆液循环泵组合分别为 ＢＤ、ＡＤ、ＢＣ、ＡＣ 时的运

行成本对比如图 ２ 所示ꎮ

表 ３　 １ ０００ ＭＷ 浆液循环泵组合优化结果

Ｔａｂｌｅ ３　 Ｏｐｔｉｍｉｚａｔｉｏｎ ｒｅｓｕｌｔｓ ｏｆ ｓｌｕｒｒｙ ｃｉｒｃｕｌａｔｉｏｎ ｐｕｍｐ
ｃｏｍｂｉｎａｔｉｏｎ ｕｎｄｅｒ １ ０００ ＭＷ ｌｏａｄ

项目 ＢＤ ＡＤ ＢＣ ＡＣ

ｐＨ 值 ５.５３ ５.６０ ５.５８ ５.７５

浆液密度 / (ｋｇ􀅰ｍ－３) １ ０７９.１１ １ ０８２.９９ １ ０８７.３３ １ ０８５.６６

吸收塔液位 / ｍ １０.１５ １０.１４ １０.２１ １０.１４

实测进口 Ｏ２含量 / ％ ３.８３ ３.８５ ３.９１ ３.９２

实测进口 ＳＯ２浓度(标

干ꎬ实际氧) / (ｍｇ􀅰ｍ－３)
８６６.０１ ８７１.９２ ８４３.７９ ８４６.１７

实测进口 ＳＯ２浓度(标

干ꎬ６％氧) / (ｍｇ􀅰ｍ－３)
７５６.４２ ７６２.４８ ７４０.４８ ７４３.００

实测出口 Ｏ２含量 / ％ ３.８４ ３.８７ ３.９２ ３.９８

实测出口 ＳＯ２浓度(标

干ꎬ实际氧) / (ｍｇ􀅰ｍ－３)
１９.３１ ２９.５７ ２４.７９ ３０.２１

实测出口 ＳＯ２浓度(标

干ꎬ６％氧) / (ｍｇ􀅰ｍ－３)
１６.８８ ２５.８９ ２１.７７ ２６.６３

脱硫效率 / ％ ９７.７７ ９６.６０ ９７.０６ ９６.４２

浆液循环泵电流

(组合) / Ａ
２２２.１ ２１４.７ ２１７.４ ２０９.７

Ｂ 氧化风机电流 / Ａ ７２.０ ７２.０ ７２.０ ７２.０

进口实测烟气流量

(标干ꎬ６％氧) / (ｋｍ３􀅰ｈ－１)
３ ４９８.１８ ３ ４７３.５９ ３ ４９４.８４ ３ ４７７.８９

石灰石耗量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ４ ７８０.１６ ４ ７２７.６７ ４ ６４１.０５ ４ ６０３.５５

循环泵电耗 / ｋＷ ２ １７３.２０ ２ ０５６.５８ ２ １２０.４０ １ ９５５.８５

氧化风机电耗 / ｋＷ ６９４.２９ ６９３.８０ ６９５.５２ ６９２.７０

电耗成本 / (元􀅰ｈ－１) １ １４６.９９ １ １００.１５ １ １２６.３７ １ ０５９.４２

石灰石成本 / (元􀅰ｈ－１) ７８３.９５ ７７５.３４ ７６１.１３ ７５４.９８

ＳＯ２排污费 / (元􀅰ｈ－１) ６７.３３ １０２.５２ ８６.７５ １０５.５９

　 　 注:根据电厂提供数据ꎬ电耗按 ０.４０ 元 / ｋＷｈꎬ石灰石按 １６４.００
元 / ｔ 计算ꎬ下同ꎮ

由表 ３ 及图 ２ 可知ꎬ相同负荷下ꎬＢＤ 浆液循环

泵组合电耗成本最大ꎬ石灰石成本最高ꎬ但同时脱硫

效率最高ꎬＳＯ２排污费最少ꎬ最终合计成本为最高ꎻ
ＡＣ 泵组合电耗及石灰石成本最低ꎬ但 ＳＯ２排污费较

高ꎬ虽最终合计成本最低ꎬ但浆液 ｐＨ 降至 ５.７５ 时ꎬ
烟囱出口 ＳＯ２浓度已达 ２６.６３ ｍｇ / ｍ３(标干ꎬ６％氧)ꎬ
已接近电厂的排放限值 ３０.００ ｍｇ / ｍ３(标干ꎬ６％氧)ꎮ
从环保排放指标裕度角度考虑ꎬＡＣ 泵组合不予考

图 ２　 浆液循环泵组合优化成本合计结果

Ｆｉｇ.２　 Ｔｏｔａｌ ｃｏｓｔｓ ｃｏｍｐａｒｉｓｏｎ ｏｆ ｓｌｕｒｒｙ ｃｉｒｃｕｌａｔｉｏｎ
ｐｕｍｐ ｃｏｍｂｉｎａｔｉｏｎ ｏｐｔｉｍｉｚａｔｉｏｎ

虑ꎮ 与其他浆液循环泵组合相比ꎬＢＣ 泵组合的最终

合计成本适中ꎬ吸收塔脱硫效率较高为 ９７.０６％ꎬ满
足环保指标要求ꎬ同时烟囱出口 ＳＯ２浓度有一定裕

度ꎬ即选择 ＢＣ 泵组合最优ꎮ
２􀆰 ２　 浆液 ｐＨ 优化

吸收塔浆液 ｐＨ 值是湿法脱硫系统的重要运

行参数ꎬ对脱硫效率、浆液中 ＣａＣＯ３含量及溶解度

等有重要影响ꎮ 最佳浆液循环泵组合下ꎬ对吸收

塔浆液 ｐＨ 进行优化试验ꎬ以减少石灰石消耗量ꎬ
降低物料消耗成本ꎮ １ ０００ ＭＷ 负荷下ꎬ以 ＢＣ 泵

组合为基础ꎬ其他参数不变时ꎬ逐渐降低浆液 ｐＨꎬ
得到不同浆液 ｐＨ 工况时烟囱出口 ＳＯ２排放、脱硫

效率、电耗、石灰石消耗等ꎬ最终获得优化后最佳

浆液 ｐＨ 值ꎮ １ ０００ ＭＷ 时浆液 ｐＨ 优化试验结果

见表 ４ꎮ
通常ꎬｐＨ 值较低时ꎬ有利于石灰石溶解ꎬ但 ＳＯ２

吸收速率降低ꎬｐＨ 值降至 ４.０ 时ꎬＳＯ２吸收能力几乎

丧失ꎻ随浆液 ｐＨ 升高ꎬ浆液中 ＣａＣＯ３含量增加ꎬ液
相传质系数增大ꎬ同时有利于 ＳＯ２吸收ꎮ 但 ｐＨ 值过

高时ꎬ石灰石溶解度降低ꎬＨ＋浓度降低ꎬＣａ２＋析出困

难ꎬ将导致脱硫效率下降ꎬ同时会加重系统设备的结

垢程度ꎮ 由表 ４ 可知ꎬ１ ０００ ＭＷ 负荷时ꎬ浆液 ｐＨ
值下降ꎬ可造成 ＳＯ２吸收速率降低ꎬ电耗成本及石灰

石成本均降低ꎬ但 ＳＯ２排污费升高ꎮ 浆液 ｐＨ 值由

５.５８降至 ５. ５１ꎬ 系 统 脱 硫 效 率 由 ９７. ０６％ 降 至

９６.１４％ꎬＳＯ２ 排污费由 ８６. ７５ 元 / ｈ 升高至 １１３. ４１
元 / ｈꎮ 浆液 ｐＨ 值降至 ５.５１ 时ꎬ实测出口 ＳＯ２浓度

已达到 ２７.８２ ｍｇ / ｍ３(标干ꎬ６％氧)ꎬ若继续降低浆液

ｐＨꎬ烟囱出口处 ＳＯ２浓度将超出电厂 ＳＯ２排放指标ꎮ
同时ꎬ浆液 ｐＨ 由 ５.５８ 降至 ５.５１ 时ꎬ脱硫最终合计

成本相差不大ꎮ 因此ꎬ１ ０００ ＭＷ、ＢＣ 浆液循环泵

时ꎬ最佳浆液 ｐＨ 值为 ５.５０~５.６０ꎮ
２４１
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表 ４　 １ ０００ ＭＷ 浆液 ｐＨ 优化结果

Ｔａｂｌｅ ４　 Ｏｐｔｉｍｉｚａｔｉｏｎ ｒｅｓｕｌｔｓ ｏｆ ｓｌｕｒｒｙ ｐＨ ｕｎｄｅｒ
１ ０００ ＭＷ ｌｏａｄ

项目
ｐＨ 值

５.５８ ５.５１

浆液密度 / (ｋｇ􀅰ｍ－３) １ ０８７.３３ １ ０７３.１５

吸收塔液位 / ｍ １０.２１ ９.９８

实测进口 Ｏ２含量 / ％ ３.９１ ４.１３

实测进口 ＳＯ２浓度(标干ꎬ实际氧) / (ｍｇ􀅰ｍ－３) ８４３.７９ ８１１.２１

实测进口 ＳＯ２浓度(标干ꎬ６％氧) / (ｍｇ􀅰ｍ－３) ７４０.４８ ７２１.２６

实测出口 Ｏ２含量 / ％ ３.９２ ４.４６

实测出口 ＳＯ２浓度(标干ꎬ实际氧) / (ｍｇ􀅰ｍ－３) ２４.７９ ３０.６８

实测出口 ＳＯ２浓度(标干ꎬ６％氧) / (ｍｇ􀅰ｍ－３) ２１.７７ ２７.８２

脱硫效率 / ％ ９７.０６ ９６.１４

浆液循环泵 Ｂ 电流 / Ａ １０５.９ １０３.５

浆液循环泵 Ｃ 电流 / Ａ １１１.５ １０８.２

浆液循环泵电流(组合) / Ａ ２１７.４ ２１１.６

Ｂ 氧化风机电流 / Ａ ７２.０ ７２.１

进口实测烟气流量(标干ꎬ６％氧) / (ｋｍ３􀅰ｈ－１) ３ ４９４.８４ ３ ５７５.６３

石灰石耗量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ４ ６４１.０５ ４ ５９６.７１

循环泵电耗 / ｋＷ ２ １２０.４０ ２ ０５７.３３

氧化风机电耗 / ｋＷ ６９５.５２ ６９４.４４

电耗成本 / (元􀅰ｈ－１) １ １２６.３７ １ １００.７１

石灰石成本 / (元􀅰ｈ－１) ７６１.１３ ７５３.８６

ＳＯ２排污费 / (元􀅰ｈ－１) ８６.７５ １１３.４１

成本合计 / (元􀅰ｈ－１) １ ９７４.２５ １ ９６７.９９

２􀆰 ３　 吸收塔液位优化

吸收塔液位对脱硫效率及系统电耗均有重要影

响ꎬ液位控制不当可能造成烟气短路或浆液溢流等

事故ꎬ威胁机组安全、经济运行ꎮ 根据浆液循环泵及

浆液 ｐＨ 优化结果ꎬ对吸收塔液位进行优化ꎮ 在最

佳浆液循环泵 ＢＣ 及最佳浆液 ｐＨ 下ꎬ其他参数不

变ꎬ分别选取不同吸收塔液位进行优化试验ꎬ得到不

同吸收塔液位工况时烟囱出口 ＳＯ２排放、脱硫效率、
电耗、石灰石消耗等结果ꎬ获得优化后最佳吸收塔液

位ꎮ １ ０００ ＭＷ 时吸收塔液位优化试验结果见表 ５ꎮ
吸收塔液位优化时的成本合计对比结果如图 ３
所示ꎮ

研究表明:吸收塔液位越高ꎬ可延长浆液与烟气

在塔内的停留时间ꎬ增强浆液吸收效果ꎬ提高脱硫效

率ꎮ 但较高的液位会增加氧化风机出力ꎬ电耗相应

增大[２３]ꎮ 由表 ５、图 ３ 可知ꎬ在满足电厂环保指标的

前提下ꎬ随吸收塔液位下降ꎬ脱硫系统电耗成本基本

呈下降趋势ꎮ 吸收塔液位由 １０.２１ ｍ 降至 ９.０１ ｍꎬ

脱硫系统电耗成本由 １ １２６.３７ 元 / ｈ 降至 １ １０４.１１
元 / ｈꎮ 因吸收塔液位降低ꎬ吸收塔内浆液吸收 ＳＯ２

效果减弱ꎬ脱硫效率下降ꎬＳＯ２排放量升高ꎬＳＯ２排污

费增加ꎮ 吸收塔液位由 １０.２１ ｍ 降至 ９.０１ ｍꎬＳＯ２排

污费由 ８６.７５ 元 / ｈ 升高至 １１０.４０ 元 / ｈꎮ 综合考虑

脱硫效率、电耗成本、石灰石成本及 ＳＯ２ 排污费ꎬ
１ ０００ ＭＷ 负 荷 时ꎬ 最 佳 的 吸 收 塔 液 位

为 ８.００~９.００ ｍꎮ
表 ５　 １ ０００ ＭＷ 吸收塔液位优化结果

Ｔａｂｌｅ ５　 Ｏｐｔｉｍｉｚａｔｉｏｎ ｒｅｓｕｌｔｓ ｏｆ ａｂｓｏｒｐｔｉｏｎ
ｔｏｗｅｒ ｌｅｖｅｌ ｕｎｄｅｒ １ ０００ ＭＷ ｌｏａｄ

项目
浆液密度 / (ｋｇ􀅰ｍ－３)

１ ０８７.３３ １ ０８４.０２ １ ０９８.１８ １ １１０.０７

ｐＨ 值 ５.５８ ５.６３ ５.５９ ５.５８

吸收塔液位 / ｍ １０.２１ ９.５３ ９.０１ ７.９５

实测进口 Ｏ２含量 / ％ ３.９１ ３.７５ ３.８１ ４.０６

实测进口 ＳＯ２浓度(标干ꎬ

实际氧) / (ｍｇ􀅰ｍ－３)
８４３.７９ ８８２.５７ ７９２.４７ ８３７.７０

实测进口 ＳＯ２浓度(标干ꎬ

６％氧) / (ｍｇ􀅰ｍ－３)
７４０.４８ ７６７.３２ ６９１.６８ ７４１.７６

实测出口 Ｏ２含量 / ％ ３.９２ ４.３５ ４.６１ ４.６８

实测出口 ＳＯ２浓度(标干ꎬ

实际氧) / (ｍｇ􀅰ｍ－３)
２４.７９ ３２.７２ ２９.１４ ３０.２０

实测出口 ＳＯ２浓度(标干ꎬ

６％氧) / (ｍｇ􀅰ｍ－３)
２１.７７ ２９.４７ ２６.６８ ２７.７６

脱硫效率 / ％ ９７.０６ ９６.１６ ９６.１４ ９６.２６

浆液循环泵 Ｂ 电流 / Ａ １０５.９ １０５.５ １０７.１ １０８.１

浆液循环泵 Ｃ 电流 / Ａ １１１.５ １１１.０ １１２.４ １１２.０

浆液循环泵电流(组合) / Ａ ２１７.４ ２１６.５ ２１９.５ ２２０.２

氧化风机电流 / Ａ ７２.０ ７２.０ ７２.０ ７２.０

出口实测烟气流量(标干ꎬ

６％氧) / (ｋｍ３􀅰ｈ－１)
３ ４９４.８４ ３ ６４３.４２ ３ ６２９.８５ ３ ５３３.９０

石灰石耗量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ４ ６４１.０５ ４ ６８７.８８ ４ ２８１.３４ ４ ４３４.８５

循环泵电耗 / ｋＷ ２ １２０.４０ ２ １０２.９０ ２ ０７４.６０ ２ ０８２.４４

氧化风机电耗 / ｋＷ ６９５.５２ ６９５.１７ ６８５.６７ ６７９.７１

电耗成本 / (元􀅰ｈ－１) １ １２６.３７ １ １１９.２３ １ １０４.１１ １ １０４.８６

石灰石成本 / (元􀅰ｈ－１) ７６１.１３ ７６８.８１ ７０２.１４ ７２７.３２

ＳＯ２排污费 / (元􀅰ｈ－１) ８６.７５ １２２.４１ １１０.４０ １１１.８５

３　 结　 　 论

１)１ ０００ ＭＷ 负荷工况下ꎬ综合考虑脱硫系统主

要设备电耗、脱硫成本及物料消耗ꎬ存在浆液循环泵

最佳组合ꎬ针对本电厂运行情况ꎬ选用 ＢＣ 浆液循环

泵组合时ꎬ节能效果最好ꎮ
２)吸收塔浆液 ｐＨ 值可影响脱硫系统物料消

３４１
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图 ３　 吸收塔液位优化成本合计对比结果

Ｆｉｇ.３　 Ｔｏｔａｌ ｃｏｓｔｓ ｃｏｍｐａｒｉｓｏｎ ｏｆ ａｂｓｏｒｐｔｉｏｎ
ｔｏｗｅｒ ｌｅｖｅｌ ｏｐｔｉｍｉｚａｔｉｏｎ

耗ꎬ进而影响系统运行经济性ꎮ １ ０００ ＭＷ 负荷工况

下ꎬ选用最佳浆液循环泵组合 ＢＣ 时ꎬ最佳浆液 ｐＨ
值为 ５.５０~５.６０ꎮ

３)吸收塔液位对脱硫系统能耗影响较大ꎬ随吸

收塔液位下降ꎬ脱硫系统电耗成本基本呈下降趋势ꎮ
综合考虑各种因素对脱硫能耗的影响ꎬ１ ０００ ＭＷ 负

荷时ꎬ最佳的吸收塔液位为 ８.００~９.００ ｍꎮ
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