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煤粉粒径对HNCERI气化炉碳转化率与固/液渣层分布的影响
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摘要：以中国华能集团清洁能源技术研究院 （Huaneng Clean Energy Research Institute，HNCERI） 两段干粉加压

气化炉为研究对象，采用考虑了焦炭颗粒表面气体组分扩散效应的随机孔模型计算焦炭气化反应速率以评估碳转

化率。同时，耦合熔渣子模型计算气化炉一段壁面固液渣层分布特性和热损失，研究了煤粉粒径对HNCERI气化

炉碳转化率和固液渣层分布特性的影响。结果表明所构建的模型可以准确预测气化炉出口主要气体组分组成、碳

转化率和气化炉一段壁面热损失；气化炉一段碳转化率受固有气化速率和停留时间控制，二段主要受颗粒停留时

间控制；因此，通过减小煤粉粒径可以减小气体在颗粒表面扩散阻力，有利于提高气化炉一段碳转化率，而适量

增加煤粉粒径可以增加煤粉颗粒在气化炉二段的停留时间，有利于提高二段碳转化率。模拟结果显示煤粉颗粒粒

径从20µm增加到200µm，一段碳转化率从99.68%降低到了95.06%，二段碳转化率从69.03%增加到了89%。煤

粉粒径对气化炉上缩口和直段壁面液态渣层分布影响很小，但显著影响固态渣层厚度的发展。
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Numerical simulation on the effect of coal size on slag distribution and
carbon conversion efficiency of HNCERI gasifier
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Abstract: HNCERI (Huaneng Clean Energy Research Institute) two-stage dry powder pressurized
gasifier was used was the research object. A random pore model that considers the effect of gas diffusion
on the surface of char particle was used to calculate the char gasification reactions rate to evaluate carbon
conversion efficiency. The slag sub-model was used to calculate the slag distribution characteristics and
the wall heat loss of the first stage. The effect of coal size on carbon conversion efficiency and the slag
distribution characteristics in HNCERI gasifier were studied. The results showed that the model can
accurately predict the main gas components at the outlet of the gasifier, the carbon conversion efficiency
and the wall heat loss. The carbon conversion efficiency of the first stage was mainly controlled by the
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intrinsic gasification reaction rate and the particle residence time, while the second stage carbon conversion
efficiency was mainly controlled by particle residence time. Therefore, the decrease of coal size which
significantly reduces the gas diffusion resistance on the surface of char particles was beneficial to increase
carbon conversion efficiency of the first stage, while the appropriate increase of coal size which is conducive
to increase the particle residence time was beneficial to increase the carbon conversion efficiency of the
second stage. The simulation results showed that when the particle size increased from 20µm to 200µm, the
first-stage carbon conversion efficiency decreased from 99.68% to 95.06%, while the second-stage carbon
conversion rate increases from 69.03% to 89%. The coal size had little effect on the liquid slag distribution on
the neck and straight wall of the gasifier, but had significantly effect on the development of solid slag layer.
Keywords: coal size; slag model; carbon conversion efficiency; numerical simulation

煤炭仍是我国目前经济发展的主要能源支柱，

同时也是主要的碳排放来源。我国承诺在 2030年
实现“碳达峰”，2060年实现“碳中和”，为实现

这一目标需要对煤炭更加清洁高效利用，同时尽量

减少煤炭利用后的碳排放。煤气化是实现煤的清洁

高效利用重要技术之一，也是发展煤基化学合成

（氨、甲醇、乙酸、烯烃等）、液体燃料合成（二甲

醚、汽油、柴油）、联合循环发电 （integrated
gasification combined cycle， IGCC） 等工业过程的

基础[1-2]。整体煤气化联合循环发电融合了化工和

电力行业优点，实现了对煤炭利用过程中低污染物

（NOx和 SOx）排放以及低成本CO2捕集和封存的协

同，将有望实现煤炭利用过程中CO2近零排放[3-4]。

气流床气化技术因具有煤种适应性广、处理量大、

气化效率高等优点而得到了广泛应用。

掌握气流床气化炉中煤粉颗粒燃烧和气化的控

制机理，对于设计和优化气化炉运行参数至关重

要。气化炉中煤粉颗粒转化率主要取决于煤粉颗粒

固有气化速率和停留时间，因为焦炭气化速率远小

于脱挥发分速率[5]，脱挥发分完成后剩余的焦炭颗

粒主要通过与CO2和H2O的气化反应消耗[6]。事实

上，温度和颗粒粒径是影响焦炭颗粒气化速率的重

要因素。气化炉中温度范围分布较广，意味着不同

区域颗粒气化过程的控制因素不相同。Kim等[7]研

究表明随着颗粒尺寸增大，焦炭气化反应性降低，

且高温时影响更加明显。主要是因为随着温度升高

内孔扩散主导了焦炭的固有气化反应速率，而减小

煤颗粒尺寸可以极大地降低煤粉颗粒在高温气化时

气体扩散阻力。已有研究表明煤粉经过超细化后，

具有优越的理化特性和燃烧特性[8]，其在大型燃煤

机组再燃技术还原NO[9-10]已经取得了巨大成功。煤

粉粒径小到一定程度后称其为超细粉，目前对超细

煤粉粒径还没有严格的定义，针对目前气流床气化

的工程实践，本文将粒径小于40µm煤粉颗粒定义

为超细煤粉[11]。此外，煤粉粒径不但影响温度场、

组分场，而且影响气化炉壁面固态和液态渣层分

布。因为气流床气化炉一般均为液态排渣，气化炉

正常运行时壁面形成一层动态的固态渣层和液态渣

层。合理控制气化炉温度和液、固渣层厚度的动态

平衡，对气化炉稳定、可靠运行至关重要[12-13]。已

有学者[14-15]报道煤粉粒径对气流床气化性能和碳转

化率的影响，但其主要针对粒径大于 50µm的颗

粒，且没有涉及对气化壁面渣层流动特性研究。

中国华能集团于 2012年在天津建立了中国首

座HNCERI（Huaneng Clean Energy Research Institute）
两段干粉加压气化炉用于整体煤气化联合循环发电

系统（IGCC）示范电站，稳定持续运行至今[16]。气

化炉一段反应室产生的高温合成气（1400~1600℃）
被二段喷入的煤和水蒸气进行化学降温，提升了合

成气产量和冷煤气效率。比国外先进干粉气化技术

冷煤气效率可提高 2%~3%，比氧耗降低 10%~
15%。然而，该气化炉实际运行过程中也存在一些

问题。比如气化炉下端黑水过滤收集的滤饼中残碳

量高，气化炉在不同负荷下长周期运行时飞灰含碳

量可达 27.82%~44.9%，这主要由于气化炉二段碳

转化率较低[17]。掌握煤粉颗粒在气化炉中转化控制

机理的空间分布对于进一步提高两段干粉加压气化

炉碳转化率至关重要，同时也可以为其他同类型干

粉气流床气化炉提供参考。由于在承受高温高压炉

壁上开孔取样和测温极易引起合成气的泄露和

爆炸，使用实验的方法很难对气化炉内部流场以及

气化过程控制因素进行研究，而计算流体动力学

（CFD）数值计算具有成本低、灵活性高的优点，

已被广泛用于大型工业设备内部流场结构研究。

本文使用CFD数值模拟方法，采用考虑气体

在焦炭颗粒表面扩散的随机孔模型和 Seggiani[18]提
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出的熔渣模型分别计算气化炉中焦炭颗粒固有气化

反应速率和壁面液、固渣层分布特性，通过改变煤

粉粒径（20µm、40µm、70µm、100µm、200µm），
研究煤粉粒径对两段干粉加压气化炉颗粒壁面沉积

特性、液固渣层分布特性以及碳转化率的影响，探

讨气化炉中不同区域煤粉颗粒转化速率的控制机

理，旨在为进一步提高两段干粉加压气化炉碳转化

率，实现气化炉长周期稳定运行提供理论依据。同

时，也可为其他干粉气流床气化炉进一步提升气化

性能提供参考。

1 数值计算模型和研究对象

1.1 物理模型

两段干粉加压气化炉由两个直径相等的圆柱组

成，通过一个缩口连接，其主要结构参数如图1所
示。气化炉下半部分圆柱是一段燃烧室，有4个对

置安装的烧嘴；上半部分圆柱是二段还原室，有两

个对置安装的烧嘴。为了研究气化炉壁面溶渣沉积

特性，对气化炉一段燃烧室壁面进行了分区，如

图1所示，燃烧室内喷嘴下方直段均分为5层，喷

嘴上方直段分13层，上下锥形缩口各均分为3层。

1.2 数学模型

在实际气化炉运行过程中，气化炉中气固两相

会发生一些几乎同时进行的复杂物理化学过程，主

要包括：①气体与煤粉颗粒的湍流混合；②气相各

组分之间的扩散、混合及复杂而剧烈的化学反应；

③煤粉颗粒脱挥发分及挥发分裂解燃烧过程；④煤

颗粒与气体之间的异相反应过程；⑤对流与辐射换

热过程。本文采用一系列子模型描述以上过程，具

体模型如表 1所示。共考虑的 13个气相反应，如

表2所示。下文介绍计算焦炭固有气化速率的随机

孔模型和熔渣沉积模型。

1.2.1 焦炭气化模型

准确计算焦炭气化反应速率对于准确的模拟气

化炉内各个场分布和气化炉碳转化率至关重要。一

般认为焦炭异相反应速率分为三个控制区域：区域

Ⅰ（化学反应速率控制，低温）、区域Ⅱ（孔隙扩

散和化学反应速率共同控制，中高温）和区域Ⅲ
（气体扩散控制，高温）。本文使用随机孔模型，并

考虑气体在孔扩散的影响，使用合适的有效因子ηi
来修正不同区域的总体反应速率，每种气化剂的气

化速率方程如式(1)所示[14]，每种气化剂与焦炭气化

反应动力学参数采用Kajitani[19]实验研究数据，如

图1 气化炉主要尺寸及分层示意图（单位：mm）

表1 数值模拟所采用的子模型

物理过程

气相湍流

气相化学反应速率

辐射模型

吸收系数

脱挥发分模型

颗粒运动

焦炭异相反应

CFD模型

Realizable k-ε模型

有限速率/涡耗散模型

Discrete Ordinates
WSGG模型

两步竞争模型

随机轨道模型

随机孔模型

表2 气相反应反应动力学参数[14]

编号

R1

R2

R3
R4
R5
R6
R7
R8
R9
R10
R11
R12
R13

气相反应式

vol¾®¾¾ 0.08 C7H8 + 0.67 CO +
1.6571 H2+0.02745 N2 + 0.0179 H2S
vol + 1.21355O2¾®¾¾ 1.16 CO +
1.9371 H2O + 0.02745 N2 +0.0179 H2S

C7H8 + 9 O2 ¾®¾¾ 7 CO2 + 4 H2O
C7H8 + H2 ¾®¾¾ C6H6 + CH4
CO + 0.5 O2¾®¾¾ CO2
H2 + 0.5 O2¾®¾¾ H2O
CH4 +0.5 O2¾®¾¾ 2 H2 + CO
CO + H2O¾®¾¾ CO2 + H2
CO2 + H2¾®¾¾ CO + H2O
CH4 + H2O¾®¾¾ CO + 3H2

C6H6 + 7.5 O2¾®¾¾ 6 CO2 + 3 H2O
C6H6 + 6 H2O¾®¾¾ 6 CO + 9 H2
C6H6 + 3 O2¾®¾¾ 6 CO + 3 H2

Ai
4.26×105

9.2×106

1.6×108
1.04×1012
2.24×1012

6.8×1015（β=-1）
4.4×1011
2.75×1010
2.2×107
3×108
1.13×109
3.0×108
1.58×1015

Ei /J·mol-1
1.08×108

8.02×107

1.26×108
2.47×108
1.67×108
1.68×108
1.25×108
8.37×107
1.98×108
1.25×108
1.26×108
1.26×108
2.21×108
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表3所示。

dmC,idt = -mC,0ηi Ac,iP
ni
i e

-Ec,i /RTp(1 - x) 1 - ψi ln ( )1 - x (1)
有效因子ηi的确定如式(2)。

ηi = 3ϕi ( 1
tanhϕi

- 1ϕi ) (2)
其中，ϕi为Thiele模量，对于每种气化剂ϕi表

示如式(3)。
ϕi =

dp6
ni + 12 × Ac, i e

-Ec, i /PTp( )1 - x 1 - ψi ln ( )1 - x ρpPTpP
ni - 1
i vg, i

MCDeff,i

(3)
对于每种气化剂的有效扩散率如式(4)。

Deff,i = θτ ( 1
DKN,i

+ 1
Do,i ) -1 (4)

假设煤的孔隙度θ为0.5，弯曲度τ=1/θ。
1.2.2 渣层流动模型

使用 Seggiani[18]提出的熔渣模型计算气化炉壁

面渣层分布和热损失。图2(a)为某一层壁面渣单元

热量质量传递截面示意图，对每一个渣层控制单元

建立质量、能量、动量守恒方程。质量守恒、能量

守恒、动量守恒分别如式(5)~式(7)。
ρ
dδidt =

m in, i + mex, i - 1 - mex, i
Ai

(5)

ρc
d ( )Ti δi
dt - ρ dδs, idt q f = q in, i - qout, i +

m in, i cpTg, i + qex, i - 1 - qex, i
Ai

(6)
d
dx (η dvdx ) = -ρg cos β (7)

边界条件为：x=0，dv/dx=0；x=δl，v=0。

熔渣流动模型与气化炉模型的集成以及模型的

输入输出变量如图2(b)所示，CFD数值计算为熔渣

模型提供qin,i、min,i和Tg,i，熔渣模型使用MATLAB软
件进行求解计算，将计算得到熔渣表面温度To,i返
回给CFD继续求解，CFD计算得到新的 qin,i、min,i和

Tg,i，传递给熔渣模型求解出新的 To,i，依此交互，

直至熔渣模型两次求解得到的壁面温度相差在 5%
之内。熔渣模型同时得到气化炉壁面固、液渣层厚

度分布特性。煤灰黏性随温度变化的实验测量数据

如图 3所示，计算中所使用的煤灰渣其他参数如

表4所示。

由于气化炉模型对称性，采用四分之一模型进

行数值模拟，网格和边界设置如图4所示，网格均

采用六面体结构化网格，网格数量为 66万。入口

边界条件如表 5所示[20]；表 6和表 7为基础工况计

算所用煤粉入炉基工业分析、元素分析和粒径分

布，其中煤粉颗粒平均粒径为 35µm。使用 Simple
算法对压力和速度进行耦合求解；压力使用

PRESTO格式；动量、k、ε方程、组分输运方程、

能量方程均使用二阶迎风格式；收敛标准除能量和

DO方程设置为10-6，其余均为10-3。
一般情况下气化炉中煤粉颗粒粒径分布不是均

匀分布的，但为了更加清楚地理解气化过程中煤粉

粒径变化对气化炉中碳转化率和壁面渣层沉积特

性的影响，模拟中保持其他边界条件不变，将入口

煤粉粒径设置为统一直径，具体设置工况如表 7
所示。

2 模拟结果

2.1 基础工况

表9为本文所使用数学模型预测的气化炉出口

主要气体组分摩尔分数和碳转化率与工业运行数

据[20]和樊强等模拟结果[21]的对比。可以看出本文所

使用数学模型对气化炉出口主要气体组分摩尔分数

和碳转化率的预测结果与工业运行值一致，微量气

表3 焦炭气化反应动力学参数[19]

R14
R15
R16

煤焦气化反应

C( s) + 0.5O2¾®¾¾ CO
C( s) + CO2¾®¾¾ 2CO

C( s) + H2O¾®¾¾ CO + H2

Ac，i
1.13 × 102
6.27 × 105
4.18 × 104

Ec，i /J·kmol-1
1.3 × 108
2.83 × 108
2.52 × 108

ηi

0.68
0.54
0.64

ψi

14
3
3

图2 熔渣热量传递和模型变量传输示意图
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体甲烷的预测值与工业运行值存在一定偏差。樊强

等[21]使用简化的概率密度（PDF）模型考虑湍流和

化学反应相互作用，模拟结果代表了平衡状态下气

化炉出口各个组分的含量，可以看出气化炉出口组

分浓度基本达到平衡状态。相比樊强等使用的Wen
等[22]提出的焦炭反应模型，本文所使用的考虑气体

在焦炭颗粒表面扩散的随机孔模型计算焦炭气化速

率，并结合 Seggiani[18]提出的灰渣模型预测气化炉

壁面热损失，更准确地预测出了气化炉一段和二段

的碳转化率。图5(a)显示了基础工况对应的气化炉

中心截面温度场，可以看出气化炉一段温度很高，

射流区和上下流股区温度在1900K之上，这可以保

证煤粉颗粒在较短停留时间内达到高碳转化率，二

段烧嘴喷入水蒸气和煤粉对合成气进行化学降温导

致二段合成气温度持续下降。从图5(b)和(c)可以看

出气化炉一段四股高速氧气射流撞击后形成两个大

的上下循环区，这可以增加颗粒的停留时间，气化

炉二段气体流动主要以平推流为主。

图6为气化炉一段壁面气体温度、渣层表面温

度和颗粒在壁面沉积率分布。从图 6(a)可以看出，

气化炉上缩口处壁面气体温度约为1800K。随着与

缩口距离增大，壁面气体温度逐渐降低，至烧嘴平

面上部最低，约为1750K，随后迅速升高，至下端

出口处又迅速降低。这是因为烧嘴平面上部上循环

区的存在，导致上流股区的高温气体沿着壁面回流

被壁面逐渐冷却，而在烧嘴平面以下也存在类似的

下循环区，且烧嘴平面以下区域相当于一个高温烟

表7 基础工况粒径分布

质量分数/%
12.1
11.8
32.8
9.2
17.8
8.4
8.0

最小/最大粒径/µm
0/5
5/10
10/35
35/45
45/70
70/90
>90

表5 入口边界条件

位置

一段

二段

质量流量/kg·h-1
氧气

51030
0

水蒸气

1975
590

煤粉

58802
3817

表6 煤工业分析（质量分数）

工业分析/%
挥发分

31.2
固定碳

54.6
灰分

13
水分

1.2
Qnet/MJ·kg-1

25.6

元素分析/%
C
69.1

H
4.1

O
11.2

N
0.8

S
0.6

图3 煤灰黏度随温度变化特性

表4 煤渣物性参数和计算参数

煤灰性质

ρ/kg·m-3

cp /J·kg-1·K-1
λs /W·m-1·K-1

Tcv /K
ηi /Pa·s

数值

2460 + 18
(FeO + Fe2O3 + MnO)

1140
0.1742 ×exp(1.546 × 10-3 × T )
1583
25

模型参数

Tw /K

λr /W·m-1·K-1
δr /m

λm /W·m-1·K-1
δm /m

数值

535

8
0.014
40
0.006

表9 气化炉出口组分模拟值与工业值对比

数据来源

工业值

模拟值

樊强等［21］

模拟值

CO
/%
57.52
57.11
59.05

H2/%
23.93
23.90
23.20

CO2/%
3.32
3.97
3.13

CH4/µL·L-1
820
405
—

碳转化率/%
一段

99.42
99.54
—

一段+二段

97.73
97.93
98.98

图4 网格及边界示意图

表8 工况设置

工况

1
2
3
4
5

粒径/µm
20
40
70
100
200
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气循环的死区，因此温度较烧嘴上部高。壁面渣层

表面温度分布趋势和气体温度分布趋势相同，但温

度值约低 100K，这与 Seggni[18]对 Shell气化炉壁面

液渣表面温度模拟结果相似。图6(b)为灰颗粒在壁

面沉积率沿着壁面分布，颗粒沉积率在气化炉底部

缩口斜面最大，这是因为大量颗粒向下运动因惯性

撞击到底部斜面导致。颗粒沉积率在烧嘴平面附近

最小，烧嘴平面以上区域分布比较均匀，不同于

Shell气化炉壁面颗粒沉积率的双峰分布[23]。

图7为基础工况壁面液固渣层厚度和壁面热流

密度分布，可以看出液态渣层厚度沿着气化炉壁面

从 1.5mm逐渐增加到 5mm，但在烧嘴平面下部略

有减小，之后在底部斜面迅速增加。不同于四烧嘴

切圆布置的 Shell气化炉[23]和单喷嘴旋流的西门子

（GSP）气化炉[24]壁面液态渣层厚度分布，其特征均

是沿着气化炉壁面从上至下持续增加，但三种粉煤

气流床气化炉液渣厚度分布均在 1~5mm之间。造

成两段干粉加压气化炉烧嘴平面下部液渣厚度减小

的原因在于此区域壁面附近气体温度急剧升高，导

致液态渣层黏度减小，流动速度增大，同时颗粒沉

积量在此区域较小。而在气化炉底部因为斜面的存

在导致渣层流速减小，同时颗粒沉积量在此区域最

大，两者共同导致液渣厚度在气化炉底部急剧增

大。从图7(b)可以看出，气化炉壁面固态渣层厚度

在缩口处约为12mm，沿着壁面逐渐增加，同样是

到烧嘴平面上部达到最大值 30mm，之后急剧减

小，到底部斜面又急剧增加。这种分布规律与壁面

气体温度和颗粒沉积率分布息息相关[25]。GSP气化

炉壁面固态渣层厚度分布是先减小后增加，厚度在

5~40mm之间[24]。三种气流床气化炉壁面液态渣层

分布规律的不同，反映了三种气流床气化炉内部气

流组织方式和煤粉颗粒运动规律存在根本差异。

图7(c)显示了从稳态能量守恒方程中计算得到

的两段干粉加压气化炉一段热流密度分布。可以看

出热流密度在气化炉缩口处为 152kW/m2，沿着壁

面向下逐渐减小，至烧嘴平面上部最小，这是因为

壁面气体温度沿着此方向逐渐降低[图 6(a)]，导致

温差降低，同时液态渣层和固态渣层厚度逐渐增大

[图7(a)、(b)]，导致热阻升高。而在烧嘴平面下部直

段热流密度逐渐增加，至底部斜面热流密度再次降

图5 基础工况温度和速度矢量分布

图6 壁面气体温度、热流度和颗粒沉积率分布
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低。可以看出气化炉壁面热流密度分布与炉膛温度

和壁面渣层厚度分布息息相关。实际工业气化炉运

行过程中一段产生5MPa高压蒸汽量为14~17t/h，计

算得到所需热量为9~10.3MW，而数值计算结果表

明，气化炉一段总散热量9.28MW左右，说明本文

所使用的的模型可以较好的预测气化炉一段壁面

散热。

2.2 粒径对气化炉壁面渣层的影响

图8为煤粉粒径对气化炉壁面沉积率和液态渣

层表面温度分布的影响，从图8(a)可以看，出煤粉

粒径主要影响气化炉底部斜坡附近壁面颗粒沉积率

分布，而对气化炉一段缩口和直段颗粒沉积量影响

较小，表现为随着煤粉粒径从 20µm 增加到

200µm，底部斜面颗粒沉积率最大值从 0.12kg/m2

增大到 0.39kg/m2。这主要是因为大颗粒质量较大，

转化速率较慢，在气流撞击后受重力影响易向气化

炉下部运动，而向下运动过程中由于惯性较大更易

沉积在下端斜坡壁面。从图8(b)可以看出，随着煤

粉粒径增大液态渣层表面温度呈上升趋势，其中粒

径小于 100µm时，渣层表面温度从上至下分布趋

势与基础工况一致。当粒径增大到 200µm时，渣

层表面温度比其他粒径下高出很多，且从气化炉缩

口至底部斜面一直增大。这是因为煤粉粒径增大，

一段碳转化率降低，而气化炉内焦炭的转化主要

通过吸热气化反应完成[5]，导致了气化炉总体炉温

升高。

图9显示了煤粉粒径对气化炉液、固渣层厚度

的影响。从图9(a)可以看出，煤粉粒径的改变对气

化炉液态渣层沿壁面分布规律基本没有影响，但随

着煤粉粒径增大，液态渣层厚度在气化炉上缩口和

直段减小，变化量均很小。这主要是因为随着煤粉

粒径增大液渣表面温度升高，导致渣层黏度降低，

流速增大。而在底部斜坡和下渣口附近液渣厚度随

着粒径增大而增加，这是因为此区域粒径增大灰渣

沉积率增加所致。分析图 9(b)可知，煤粉粒径增

图7 基础工况壁面液固渣层厚度和壁面热流密度分布 图8 煤粉粒径对颗粒沉积率和液态渣层表面温度影响
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大，气化炉上缩口和直段壁面固态渣层厚度降低，

而在底部斜坡壁面固态渣层厚度基本相同，这主要

与液态渣层表面温度和热流密度有关。

2.3 粒径对气化炉气化性能的影响

温度是影响焦炭气化反应速率的重要因素[26]，

而气化炉中温度分布范围较广。本文定义气化炉中

某空间位置单位体积内焦炭反应到原来浓度 1/e所
需要时间为焦炭气化反应的特征时间[27]，大小为气

化炉空间某位置单位体积网格内焦炭浓度的 1/e除
以当地的气化反应速率。气化炉中气固混合也是影

响焦炭气化速率的重要因素，气化炉中宏观混合主

要由气相湍流脉动控制，根据湍流能谱理论，积分

尺度涡团表征了流场中完成大部分能量和动量输运

涡团的特性，同湍流混合密切相关，定义积分尺度

涡团时间尺度 τη=k/ε。HNCERI气化炉一段射流区

高温区可达2300K以上，而二段合成气经过化学降

温后温度只有不到1400K。为了清晰地认知两段干

粉加压气化炉内焦炭转化的控制机理，图 10显示

了基础工况下气化炉一段和二段积分涡时间尺度和

气化反应R15特征时间尺度分布。因为反应R16特
征时间分布和R15类似因此不再列出。从图 10(a)
和(b)可以看出，一段射流区积分涡时间尺度数量

级为10-3，撞击区和靠近烧嘴平面的上下流股区积

分时间尺度数量级为 10-2，这与此区域R15特征时

间尺度在同一数量级，说明此区域内宏观尺度的湍

流脉动对焦炭颗粒异相气化反应有强烈的影响。而

气化炉一段燃烧室内其他区域R15特征时间尺度在

100~10-1。说明气化炉一段焦炭气化区主要为射流

区和靠近烧嘴平面上下流股区。R15特征时间尺度

分布也说明气化炉一段碳转化率主要受到固有气化

速率的影响，因此可以通过提升颗粒固有气化反应

速率来提升一段碳转化率。图 10(c)和(d)可以看出

气化炉二段射流区积分时间尺度数量级为10-1~100，

图10 气化炉一段和二段气相积分涡时间尺度和气化反应R15特征时间分布

图9 粒径对壁面固液渣层影响
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而焦炭气化反应R15的特征时间尺度数量级为100，
说明二段宏观尺度的湍流脉动对焦炭异相反应影响

很小，此时可以依靠提升颗粒停留时间来提高二段

碳转化率。

从图 11(a)可以看出当煤粉粒径为 20µm和

40µm时，气化炉一段碳转化率分别可达99.68%和

99.64%，说明煤粉粒径达到超细粉有利于气化炉

一段焦炭颗粒转化；当煤粉粒径增加到 70µm时，

一段碳转化率降低至99.26%；继续增大颗粒粒径，

一段碳转化率明显降低，至粒径为 200µm时，一

段碳转化率仅有 95.06%。这是因为气化炉内焦炭

主要通过反应R15和R16消耗，气化炉一段温度很

高，其中绝大部分区域温度大于1900K。此时孔耗

散对于焦炭气化反应速率的影响变得比化学反应速

率重要。而焦炭气化反应模型中有效因子ηi与颗粒

粒径成反比，因此随着粒径增大气化反应速率减

小。此外随着颗粒粒径增大，颗粒总表面积也减

小，同时从气相到颗粒相的辐射传热也会减小[28]，

这都会降低气化反应的速率。再者，从图 11(b)可
以看出，随着颗粒粒径从20µm增大到200µm，一

段颗粒平均停留时间从2.5s降低到了1.5s，说明一

段煤颗粒停留时间也是焦炭转化的影响因素。以上

原因共同导致了随着粒径增加一段碳转化率降低。

从图 11(a)可以看出，气化炉二段碳转化率在

粒径为20µm时为69.03%，随着粒径增加到70µm，
二段碳转化率缓慢增加到了 71.56%；当颗粒粒径

增大到100µm时，二段碳转化率提升到了78.75%；

当颗粒粒径进一步增大到 200µm时，二段碳转化

率增加到了89%。这与随着粒径增大，一段碳转化

率降低，导致进入二段的气体温度更高，气化剂

CO2和H2O浓度也增加有一定关系，但根据上文分

析可知，气化炉二段颗粒转化率主要受到停留时间

的控制，从图 11(b)也可以看出，颗粒在二段的停

留时间和碳转化率分布趋势非常一致。与此同时，

煤颗粒粒径增加的同时会增加气固相之间的滑移速

度，这有利于增加气固相之间的传质和传热。在气

化炉二段较长停留时间作用下，其有利于大颗粒气

化反应的进一步发生。对于新设计的两段气化炉可

以考虑将二段喷嘴布置为切圆形式，这样可以进一

步增加煤粉颗粒在气化炉二段中的停留时间。

3 结论

本文采用考虑了焦炭表面气体组分扩散效应的

随机孔模型和Seggiani提出的熔渣模型分别计算气

化炉内焦炭气化速率和壁面熔渣分布特性，研究了

煤粉颗粒粒径对HNCERI气化炉壁面固、液渣层厚

度分布和碳转化率的影响，探讨了气化炉一段和二

段煤粉颗粒转化的控制因素。通过预测颗粒粒径对

气化炉液固渣层厚度和碳转化率影响，得到以下

结论。

（1）本文所构建的的数学模型对气化炉出口碳

转化率、主要气体组分的预测值与工业运行值一

致，同时也较好地预测了气化炉一段水冷壁散

热量。

（2）随着煤粉粒径增大，气化炉底部斜坡颗粒

沉积量增加。但液态渣层厚度分布基本不受粒径变

化的影响，固态渣层厚度分布受到粒径变化影响

显著。

（3）气化炉一段宏观混合湍流脉动对焦炭气化

速率有很大影响，焦炭固有气化速率和颗粒停留时

间共同控制一段煤颗粒碳转化率。模拟结果表明，

随着颗粒粒径从20µm增加到200µm，一段碳转化

率从 99.64%降低到了 95.06%，即煤粉粒径减小至

超细粉有利于提高一段碳转化率。

（4）气化炉二段焦炭气化速率受宏观混合湍流

脉动影响较小，二段焦炭转化率主要受颗粒停留时

间控制。模拟结果表明，随着颗粒粒径从20µm增图11 粒径碳转化率和停留时间的影响
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加到200µm，二段碳转化率69.03%增加到了89%，

即煤粒径适当增大有利于提高二段碳转化率。

符号说明

Ai —— 壁面面积，m2

Ac —— 指数前因子

cp —— 渣层比热容，J/(kg∙K)
Deff —— 有效扩散率，m2/s
DKN —— Knudsen扩散系数，m2/s
Do —— 分子扩散系数，m2/s
dp —— 焦炭颗粒的直径，m
Ec —— 活化能，J/kmol
g —— 重力加速度，m/s2
MC —— 碳的分子量，kg/kmol
MCO —— CO的分子量，kg/kmol
mex —— 流出控制单元渣层质量流量，kg/s
min —— 渣沉积到壁面的质量流量，kg/s
mC —— 焦炭颗粒质量，kg
mC,0 —— 初始状态焦炭颗粒质量，kg
n —— 反应级数

P —— 总压，Pa
Pi —— 组分 i的分压，Pa
qex —— 单位时间流出控制单元的渣带走的热量，W
qf —— 灰渣熔化热，J/kg
qin —— 烟气进入渣层表面的热流密度，W/m2

qm —— 耐火材料与金属壁面间的热流密度，W/m2

qout —— 灰渣与耐火材料间的热流密度，W/m2

T —— 温度，K
Tcv —— 临界黏度对应的温度，K
t —— 时间，s
vg —— 气化剂的化学计量因子

x —— 焦炭颗粒的总碳转化率

Yi —— 物质 i的质量分数

δ —— 渣层总厚度，m
δl —— 液态渣层厚度，m
δs —— 固态渣层厚度，m
ϕ —— Thiele模量

η —— 渣黏度，Pa∙s
ηi —— 有效因子

θ —— 炭颗粒的孔隙率

ρ —— 渣密度，kg/m3

ρg —— 气体密度，kg/m3

ρp —— 焦炭颗粒的密度，kg/m3

τ —— 孔隙的弯曲度

ψ —— 孔隙结构参数
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