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摘要

本课题以干煤粉的洁净高效气化为背景，结合无焰氧化的技术优势和实现途

径分析，设计并开发了一套以基于无焰氧化的气流床粉煤气化炉为主体的实验系

统，并在炉内进行了冷态流场测试和热态煤粉气化实验：

首先，根据前人总结的无焰氧化的实现条件，设计了一台基于无焰氧化的气

流床气化炉，并以此为主体，在经过设计计算和方案优化后，确定了整个无焰氧

化气化实验系统的设计方案，包括气化炉本体、鼓风机、给粉系统、气化剂供应

系统、点火系统、煤气输送系统、冷却系统、测量系统、数据采集及处理系统和

控制及报警系统共十部分，最后根据此方案建立了实验系统。

其次，以常温空气为工质，在冷态条件下使用热线风速仪测量了单喷嘴切向

进气、单层双喷嘴错位切向进气、双层四喷嘴分级错位切向进气和三层六喷嘴分

级错位切向进气等四种工况下气化炉内四个不同高度水平截面上36个测点的切

向速度和最下层测量平面上9个测点的径向速度，并根据实验结果对炉内气流的

运动特点进行了对比分析，验证了在该气化炉内实现旋转速度梯度场的可行性，

从冷态流场角度为在炉内能够实现常温空气无焰燃烧提供了重要支撑。

最后，在气化炉内进行了干煤粉的气化特性实验，测量了单层、双层和三层

喷嘴进料工况下氧碳原子比从O．8增加到1．2时气化炉内温度场、合成气组分浓

度和流速，最后根据实验结果分析了氧碳原子比和进料方式对炉内温度场、合成

气组分浓度、干煤气热值、碳转化率、冷煤气效率以及煤耗等指标的影响，并最

终确定三级错位进料工况下氧碳原子比为1．0时气化工艺参数最佳，此时炉内温

度场均匀，平均温度较高，绝大部分区域不低于l 150℃，炉膛下部反应空间温度

梯度最小，不超过812，并且有效气组分(CO+H2)浓度、合成气热值和冷煤气

效率均达最大值，分别为35．3％、4477 kJ／Nm3和75．29％，碳转化率也处于较高

水平，达到92．86％，而C02和N2浓度则处于相对较低水平。这些气化指标表明

本气化炉的结构和进料方式使炉内实现了具有无焰氧化特征的煤粉气化反应，满

足了高效气化的技术指标，证明了在本实验系统平台上进行煤粉的无焰氧化气化

特性研究的可行性，为今后更加深入和细致的研究奠定了理论与实验基础。

关键词：无焰氧化；气流床；煤粉；煤气化；气化炉





ABSTRACT

A set of entrained flow gasifier experimental system based on flameless oxidantion WaS

designed and developed for clean and efficient gasification of pulverized coal according to

technical advantages and realizing approaches analysis of flameless oxidation．Tests of air

flow characteristics under cold state and gasification experiments of pulverized coal were

carried out in the gasifier．

First of all，basing on the conditions of flameless oxidation,a scheme of entrained flow

gasification experimental system WaS confirmed after design,calculation and optimization,
which mainly included gasifier,blower,pulverized coal transportion device，gasification

agent supply device，gaS transmission device，measuring device,data acquisition and

processing device．Then the experimental system WaS set up according to the scheme．

Secondly,tangential velocity of 36 points on four different height levels and radial

velocity of 9 points on the G-G level were tested under four eonditons：single nozzle

tangential flow jet，double symmetrically nozzles tangential flow jet on single-layer,four

symmetrically staged·feeding nozzles tangential flow jet on two layers and six symmetrically

staged—feeding nozzles tangential flow jet on three layersrs．Then flow characteristics of

airflow in the gasifier was analyzed by the experiment results，which showed that a rotation

velocity gradient field Call be formed in the gasifier．

Finally，gasification characteristics experiments of dry pulverized coal were carried out

on the gasification experimental platform，the temperature field，syngaS components
concentration and flow rate，calorific value of dry gaS，carbon conversion,cold gas efficiency

and coal consumption were measured and calculated under different【o]／[c】atom ratios and

feeding conditions，then the influences of changing[o]／[c】atom ratio and feeding condition

on gasification technicindexes mentioned above were analyzed，and eventually confirmed the

best gasification parameters were obtained when the[o]／[c】atom ratio WaS 1．0 under

conditon of symmetrically staged-feeding nozzles on three layersrs．These gasification
indexes showed that the structure and feeding way Can realize gasification reaction with

flameless oxidant characteristic of pulverized coal in the gasifier and meet the significiant
technical indicator which Was hi．gh gasification efficiency,manifested the feaSibility of

research on the flameless oxidant gasification characteristics．The investigation accumulated

precious experience for thorough and meticulous research in future．

Keywords：flameless oxidation；entrained flow bed；pulverized coal；coal gasification；
gasifier
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1．1课题研究背景

第一章 绪论

我国能源结构的特点是富煤、缺油、少气，在常规能源中，煤炭储量占90％

以上，是我国最主要的一次能源，2009年全国煤炭产量30．5亿吨，占世界的45．6％，

占我国一次能源生产总量的77．3％、消费总量的70．4％t¨。《煤炭工业“十一五一

发展规划》指出“煤炭是我国的主体能源，煤炭工业是关系能源安全和国民经济

命脉的重要基础产业"。在未来相当长的时期内，我国以煤为主的能源供应和消

费格局难以改变，随着煤炭增长方式的转变、煤炭用途的扩展，煤炭的战略地位

更加重要。《能源中长期发展规划纲要》提出，要大力调整和优化能源结构，坚

持以煤炭为主体、电力为中心、油气和新能源全面发展的战略，进～步明确了煤

炭在我国能源结构中的主体地位。据预测，到2050年我国一次能源需求量将达

到50亿吨标准煤，而煤炭所占据的比例仍将在50％左右【2J。可见，至少在未来

50年内，煤炭仍将处在我国能源生产和消费结构中的重要地位。

但截至2009年，我国煤炭资源的探明可采储量为3189．6亿吨，按当前产量

的储采比为105年，仅约为世界平均200年的一半，必须考虑合理、节约地使用，

延长其使用期限，否则在不远的将来，煤炭资源短缺必将成为制约我国国民经济

发展的瓶颈【31。并且与世界先进水平相比，我国的煤炭燃烧技术相对落后，能耗

偏高，综合利用效率较低，约为西欧国家的75％，美国的58．8％，日本的52．6％，

具有巨大的提升空间；而且全国S02排放量的90％、C02排放量的70％、NOx排

放量的67％都是直接或间接由煤炭燃烧产生的，给环境造成了严重的污染【4J。所

以改变现有的煤炭利用方式，发展研究高效低污染的洁净煤技术是我国势在必行

的选择【51。

煤气化技术作为洁净煤技术的重要研究方向之一，是减少环境污染、节约能

源的重要途径，通过煤炭气化可有效的提高热能利用率，同时极大的改观对环境

的污染状况，而且气化副产品还可以实现充分利用，例如煤中硫份可转化为煤气

中的含硫化合物，再经净化脱硫变为宝贵的工业原料；我国适于气化的煤炭资源

非常丰富，占全国煤炭总储量的70％左右，而且在国家的大力倡导和政策扶持下，

我国煤气化技术的研发与应用都比以往有了长足的进步，因此发展煤气化技术在

我国很有必要又很有优势，煤气化技术是中国煤炭洁净利用的重要途径之一【6J。



1．2煤气化技术研究概况

1．2．1煤气化技术种类

煤气化技术指煤与气化剂在一定温度、压力条件下发生反应生成煤气，02，

H20或C02均可作为气化剂，煤气的主要成分包括CO和H2等【。7'引。和一般的煤利用

方式比，煤气化产生的污染物只有少量的H2S、NH3等，不仅容易进行排污处理，

而且灰渣可以在处理后实现综合利用，故很多国家都在积极发展煤气化技术【．7。10】。

美国在20世纪60年代制定了洁净煤技术示范计划，日本也提出了洁净煤技术发展

计划，我国则将其列为《国家中长期科学和技术发展规划纲要(2006～2020年)：I

的重要内容。在这些国家政策的扶持下，许多先进的煤气化技术被研发成功【71。

世界上的煤气化工艺可大致分为五类：固定床气化技术、流化床气化技术、气流

床气化技术、熔融床气化技术和地下煤炭气化技术【5。8】，其中后两者仍处于研发

阶段，短时间内还不能应用于工程实践。

煤

灰分

气体

(a)移动床

／℃

残留炭 残留炭

(b)流化床 (c)气流床

图1．1三种主要气化方式示意图

1．2．1．1移动床煤气化

如图1．1(a)所示，移动床煤气化是将块煤或碎煤从气化炉炉顶加入，并以很
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慢的速度向下移动，与从炉底进入的气化剂(02和H20)逆流接触进行气化反应的

气化工艺。此种气化过程进行的比较完全，技术成熟，灰渣中残炭少，气化效率

高，是一种理想的气化方式，但单炉气化能力小，煤种适应性差，对原料的颗粒

度有一定要求(5。40ram)，煤气中夹带焦油、酚类物质等副产物较多，环境友好性

差，运行操作复杂。移动床气化技术可分为常压与加压两种，常压法比较简单，

但要求用块煤，低灰熔点的煤难以使用。加压法是常压法的改进和提高，常用

02与水蒸气作气化剂，对煤种适应性大大提高【7,8,11,12】。

移动床气化的主要代表工艺有常压固定床气化技术、加压固定床气化技术和

高温熔渣煤气化技术【13】。鲁奇炉(Lurgi)是典型的加压固定床气化技术，该技术成

熟，能利用高灰分煤并且能在2．41MPa压力下运行，适合合成液体燃料，可节约

投资和能耗，产品气可做城市煤气，但因为气体成分中甲烷含量高(8％～10％)，

不适宜生产合成气，而且生产流程长，投资大。

1．2．1．2流化床煤气化

如图1．1(b)所示，流化床煤气化的气化剂从底部鼓入，在合适的气化剂速度

和煤料粒度下，碎煤悬浮于炉内高温沸腾状态的上升气流中进行气化反应，由于

气、固之间良好的返混和接触，其传热和传质速率都很高，从而使得煤料层内温

度和组成比较均匀。流化床技术适用于O．5～6mm范围内的低阶煤和褐煤的气化，

灰分较高的劣质煤也可以适用，但不希望lmm以下的细粉过多；炉内温度不高，

煤气出口温度约为900"C，材料使用范围广；空气、氧或富氧均可作为气化剂，

产生的煤气为低或中热值，焦油和酚类含量少，净化系统简单，污染少，可以进

行炉内脱硫，环保性能好，总的造价低。流化床气化过程易于控制，有利于大规

模生产，但操作温度偏低，热损大，灰渣含碳量高。另外，为了回收利用飞灰和

灰渣，还需要建立辅助的沸腾燃烧炉，设备复杂【5】。

流化床气化炉的代表有德国的高温温克勒(HTW)，美国的灰团聚(U．Gas)、鲁

奇公司的循环流化床(CFBG)以及中国科学院山西煤炭化学研究所研发的灰熔聚

气化炉等。目前应用较成功的是循环流化床气化炉和灰熔聚气化炉。循环流化床

气化炉适用气化原料广泛，以水蒸气和02作气化剂，气化较完全，气化强度大，

碳转化率高(97％)，灰渣含碳量2～3％。山西煤化所独立研发的灰熔聚气化炉

属单段流化床炉，结构简单，煤种适应范围广，对煤的灰熔点要求低，缺点是碳

转化率较低，但总体处于国际先进水平。

1．2．1．3气流床煤气化

如图1．1(c)所示，粉煤气流床气化工艺通过特殊的喷嘴将干粉或水煤浆与气

化剂均匀掺混后高速喷入气化炉，处于灰熔点以上的煤料在极短时间内与气化剂

发生燃烧和气化反应，迅速完成膨胀、软化、热解、气化及熔渣过程，灰渣以液



态形式排出气化炉。气流床气化的最大特点是粉煤气化过程中煤粒各自被气流隔

开，具有较大的反应表面积，燃料的粘结性对气化过程没有影响。该气化技术要

求煤粉粒度在0．1mm以下，煤粒在炉内停留时间短，一般在1"--10s，气化温度可

达1500"--1 800℃，反应时间约为l～1．5秒左右，火焰区温度高达2000℃。在高

温下，所有干馏产物都迅速分解，转变为水煤气反应的组分，因而生成的煤气中

只含有很少的CH4(<0．3％)。为了维持较高的反应温度，采用02和少量的水作

为气化剂【"d 51。

气流床气化的优点在于煤在气化炉中的停留时间短，单台设备处理能力大，

煤种适应性强，煤气处理系统简单，煤气不含焦油、酚类及重烃化合物，无污染

物的排放；缺点是飞灰带出量大，需采用循环回炉的方法提高碳转化率，出炉煤

气温度高，约为1400～1500℃，显热损失大【5,15J。

气流床气化技术主要分为水煤浆技术和干煤粉技术两大类。目前国内气流床

气化技术已和国外技术处于相同水平，在水煤浆气化技术方面，有多元料浆加压

气化技术、多喷嘴对置式水煤浆气化技术等；在干煤粉气化技术领域，有四喷嘴

干粉气化技术、两段式干粉气化技术等[121。

德士古(Texaco)炉是一种最先实现工业化的水煤浆气流床气化炉，因其进料

方式简单，工程问题少，近些年得到长足的进步，气化处理量800t／d．1500t／d，操

作压力3．18MPa．6．15MPatl6J。

干煤粉气流床气化技术的代表Shell炉碳转化率达98％以上，产品气中CO+H2

含量达90％以上，适宜作合成气，特别是C02含量相当少，气化产物中无焦油

等有害成分，冷煤气效率比湿法进料约高2％，单炉生产能力可达2000t／dI№】。

表1．1不同煤气化类型典型工艺的技术性能比较计算参数

主要参数 固定床气化 流化床气化 气流床气化

气化压力／MPa O．01 8"0．02 1．0"3．0 2．0"4．0

气化温度／℃ 900～1000 1000～1100 1400～1700

气化剂 空气、蒸汽 空气、蒸汽、氧气 氧气、蒸汽

适应煤种 无烟煤 生物质、褐煤、烟煤半 褐煤、烟煤、石油焦

焦

煤粒度／nun 15～50 0～6．0 90％d,于O．15

含水量肱 <8．0 <12．0 <2．0

灰熔点／℃ Fpl350 ST>1200～1250 FT<1350

气化炉结构 复杂，炉内有转动部 简单，炉内无转动部件 复杂，废锅制造要求高

件

单炉生产能力／t·d-1 50～120 720～2060 1000～2600

排渣方式 固态 固态 液态
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灰渣含碳量／％ <20．0 <10．0 <10．0

碳转化率／％ 80～87 96～98 98"-"99

煤气含CO+H2／％ 68～69 76----78 92～95

气化强度CO+H2／(m2-h) 700～750 6000"-7700 9500～9800

1000Nm3消耗原料煤／kg 680～690 660～670 520～550

氧气／Nm3 1800"-1850(空气) 280～300 3lO～330

冷煤气效率惕 67,--,70 78～8l 80～83

3种主要煤气化工艺的技术性能对比见表1．1。从中可以看到，气流床气化技

术具有煤种与粒度适应性广、碳转化率高、单炉容量大、变负荷能力强以及大容

量运行经验丰富等优点，而且采用液态排渣，有利于环境保护和资源的综合利用，

是发展煤气化技术的首选方向[441。

1．2．2先进气流床气化技术

现代气流床气化技术的共同点是加压(3．0"-'6．5MPa)、高温、细粒度，但不

同的流派各有其独特风格与特色，按进料状态分类，可分为水煤浆气化技术和干

煤粉气化技术【51。

1．2。2．1水煤浆气化技术

水煤浆气流床气化是指煤等固体碳氢化合物以水煤浆或水炭浆的形式与气

化剂一起高速喷出喷嘴进行并流混合雾化，在炉膛内产生火焰型非催化部分氧化

反应，是一个非常复杂的物理和化学反应过程，水煤浆和氧气喷入气化炉后瞬间

经历煤浆升温及水分蒸发、煤热解挥发、残炭气化和气体间的化学反应过程，最

终生成以CO、H2为主要组分的粗煤气(或称合成气)，灰渣采用液态排渣。

水煤浆气化制取粗煤气技术有如下优点【8】：

(1)可用于气化的原料范围比较宽，几乎从褐煤到无烟煤的大部分煤种都

可作为原料，还可气化石油焦、煤液化残渣、半焦、沥青等原料，并已开发了气

化可燃垃圾、可燃废料(如废轮胎)的技术；

(2)与干粉进料相比，具有安全、易控制的特点；

(3)流程简单，工艺技术成熟，操作性能好，可靠程度高；

(4)操作弹性大，气化过程碳转化率比较高，一般可达95％"-'99％，负荷可

在50％～105％范围内调整；

(5)粗煤气质量高，用途广，粗煤气中有效气成分CO+H2可达80％左右，

可用于生产合成氨等化学品，还可供应城市煤气；

(6)可供选择的气化压力范围宽，目前商业化装置的操作压力范围为2．6～

6．5MPa，中试装置的操作压力最高可达8．5MPa；
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(7)单台气化炉的投煤量选择范围大，一般在400-'-"1000t／d左右，可根据

炉径及气化压力进行调整；

(8)气化过程污染少，环保性能好，气化产生的少量废水经简单处理后可

直接排放，排渣既可作建筑材料，也可深埋地下。

水煤浆气化技术也有以下一些缺点：

(1)炉内耐火砖冲刷侵蚀严重，更换耐火砖费用较高，使得生产运行成本

增加；

(2)喷嘴使用寿命短，一般60"-90天就需要更换或修复；

(3)出于对喷嘴的雾化性能和气化反应过程对炉砖损害的考虑，气化炉不

适宜长时间在低负荷下运行，经济负荷在70％以上；

(4)水煤浆含水量太高，造成冷煤气效率和煤气中的有效气体成分CO+H2

偏低，氧耗、煤耗均高于干煤粉气流床气化；

(5)对管道及设备材料的选择要求严格，一次性工程投资比较高。

1．2．2．2千煤粉气化技术

气流床干煤粉气化是以粉煤为原料，由气化剂夹带入炉，煤粉和气化剂进行

并流部分氧化反应的气化技术。在粉煤气流床气化炉中进行的气化反应过程包括

煤的干燥及裂解与挥发物的燃烧气化、固体颗粒与气化剂(氧气、水蒸气)间的

反应、生成的气体与固体颗粒间的反应和反应生成气体彼此间进行的反应。

气流床干粉煤气化技术的主要优势有【17】：

(1)采用膜式水冷壁而非耐火砖，使高温气化(1700"(3)成为可能，所以原料

选择范围更宽；

(2)无需制浆系统，不受制浆难易程度的限制，节省了原料煤和氧气；

(3)炉内壁采用水冷壁，无需砌筑耐火砖，节省了投资费用；

(4)气化后产生的煤气中C02含量低，有效气体CO+H2含量高达90％，氧

耗比水煤浆气化低10％左右，气化效率高，碳转化率高达99％以上；

(5)膜式水冷壁烧嘴的使用寿命长；

(6)环保性能好；

(7)设备单位容积产气能力大，易于大型化；

(8)可通过开启关闭喷嘴调节负荷，方便快捷。

气流床干粉煤气化技术存在的主要问题

(1)煤粉的干燥、制备、存储和输送、计量系统复杂，易发生故障；

(2)耗电量大，系统庞大；

(3)气化炉压力低于4．5MPa，与化工后续过程衔接不畅；

(4)调节控制系统复杂；

(5)粉尘排放量大大超过水煤浆进料系统：

6



(6)一次性设备投资费用高，约比水煤浆气化高20％；

(7)气化炉结构复杂，加工难度大；

(8)运行经验不够丰富。

表1．2四种大型气流床气化炉综合分析评价

气化炉 Texaco E-Gas(Destec) Shell Prenflo

进料方式 湿法／水煤浆 湿法／水煤浆 干法／煤粉 干法／煤粉

反应器形式 气流床 气流床 气流床 气流床

氧气纯度惕 95 95 95 95

喷嘴个数／个 l 3(+1) 4 4

喷嘴寿命 60天 60～90天 >1 o(眦 >lO000h

气化炉内衬 耐火砖 耐火砖 水冷壁+涂层 水冷壁+涂层

内衬寿命／年 2 3 >8 >8

冷煤气效率惕 71～76 74～78 80～83 80～83

碳转化率／％ 96～98 98 >98 >98

单炉最大出力／t·d-1 2200～2400 2500 2000 2600

最大容量气化炉的最 >10000 >10000 >10000 >l0000

长运行时间m

存在的问题 喷嘴、耐火砖寿 喷嘴、耐火砖寿 黑水处理系统待改 供料系统待改进

命短，全热回收 命短，黑水处理 进

系统和黑水处理 系统尚待改进

系统尚待改进

4种大型气流床气化炉综合分析评价见表1．2。综上所述，干煤粉进料气化与

水煤浆进料气化相比，前者具有煤种适用性广、冷煤气效率高、碳转化率高、合

成气有效成分高、比煤耗和比氧耗低、单炉容量大等特点，代表着煤气化工艺技

术发展的主流方向，有着广阔的发展前景【引。

1．3基于无焰氧化的气化与燃烧技术

‘无焰氧化也就是无焰燃烧，该技术不使用外部热源而只通过回收再利用燃烧

产热或高温余热来预热反应物，使反应体系的整体温度水平显著升高，随着高温

烟气余热利用效率的提高，燃烧温度及强度明显提升，烟气排放温度显著降低，

燃烧效率得到极大提高【l黏211。无焰氧化技术与传统燃烧技术相比，其火焰特征发

生了重大变化，没有明显的火焰前沿或舌形火焰；整个燃烧室温度分布均匀，无

局部高温或低温区，温度梯度下降，温差大大减小。它的显著优点在于其节能与
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环保的双重优越性，反应区域温度分布均匀，平均温度水平升高，炉内温度峰值

显著降低，提高了燃烧效率；氧化反应强度增大，燃烧完全，扩展了燃料的燃烧

范围，节约能源；通过控制燃烧室温度，可将排烟中NOx浓度控制在很低的水

平，减轻了环境污染；同时，还可以降低燃烧噪音和燃烧设备尺寸等【22．241。

自20世纪90年代以来，无焰氧化技术因其在节能环保方面的巨大优势在国

际上得到迅猛发展，并形成了多种技术流派，如美国的“低氮氧化物喷射’’燃烧

技术、日本的高温空气燃烧技术、德国的“无焰氧化’’技术和意大利的“中度与

强化的低氧稀释"燃烧技术以及中国的常温空气无焰燃烧技术等，适用燃料也由

原来的气体燃料拓展到液体和固体燃料【5】。

国内一些科研院所从上世纪90年代起对无焰燃烧技术进行研究，但基本上

都是在跟踪研究高温空气燃烧技术，该技术虽已在工业上得到广泛应用，并取得

了巨大的商业成功，但仍具有较大的局限性，例如不适用于煤粉、生物质、城市

垃圾和污泥等燃料。对此，中国科学技术大学根据无焰氧化的基本思想，对无焰

燃烧的机理进行了细致研究，成功开发了一种新型常温空气无焰燃烧技术，该技

术的创新之处在于不需预热就可实现常温空气在整个燃烧室内的无焰燃烧，主要

表现在：火焰颜色为蓝绿色而且体积成倍扩大，炉内局部高温区接近消失，平均

温度升高，燃烧效率大大提高，NOx排放浓度超低【22五41。该技术在保留传统高温

空气燃烧技术优势的同时，简化了无焰燃烧的实现条件，避免了燃烧过程的脉动，

从而实现连续稳定燃烧。

常温空气无焰燃烧技术相较于高温空气无焰燃烧技术而言，既保留了其优

点，又克服了其缺陷，具体特性如下【23J：

(1)高效节能。该技术使常温空气与烟气迅速混合并升温，并通过增加炉

内辐射换热极限回收高温烟气的显热，把排烟热损失降低到最小值，远远超过传

统的热回收率。喷入的氧体积浓度可低至2"-5％，同时燃料在极短时间内升温至

着火点以上，燃料与氧气一接触便迅速燃烧，燃烧效率高达99％以上。燃烧区域

的高温低氧燃烧使得火焰体积成倍增大，炉内温度分布均匀，平均温度大大提高，

受热面受热均匀，加热速度增快，换热效率提高到92％以上，与国内外同吨位燃

气或燃油锅炉相比，热效率至少提高4％。该技术一方面可以减少燃料消耗量，

节约燃料，另一方面，在相同炉膛热负荷下，燃烧区域变小，散热面积和散热损

失降低，从而将燃料热能利用率提高，达到节能的目的。

(2)污染超低。燃烧效率的大幅提高使得烟气中CmHn浓度为0，CO浓度

<10X 10一，与大气环境质量标准相当；燃料节约达30--一60％， C02的排放量显

著降低；NOx排放浓度小于10一，比传统燃烧降低2／3以上，而且比当今最先进

的低NOx分级燃烧技术还低；烟气中SOx浓度小于3×10一；粉尘排放浓度低于

国家标准；排烟温度明显降低，热污染减弱。
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(3)经济效益好。炉内换热效率的提高，可缩小相同产量设备的尺寸，从

而降低初期设备投资；燃烧区温度分布均匀，无局部高温区，炉壁不会受到高温

灼烧，使炉膛的使用寿命延长；燃烧污染物排放浓度降低，烟气再处理设备减少，

节约占地面积和投资费用。

(4)安全性高。锅炉炉膛温度分布均匀，避免了局部过热、过烧及材料的

腐蚀现象发生，有利于使工业加热炉中被加热部件均匀受热，运行更加安全可靠；

无需复杂的蓄热室和换向机构预热空气，不存在应用高温空气燃烧技术时烟气中

微小粉尘对频繁动作的部件产生磨损的问题，从而增加了系统运行的可靠性。

(5)应用范围更广。不仅可以在工业窑炉等高温排气热能设备中产生显著

的节能和环保效益，还适用于锅炉和水泥炉窑等低温(低于800℃)排气炉，不

仅能直接燃烧和气化煤粉、生物质和污泥等固体燃料，还可以应用于高炉煤气、

劣质煤等低热值燃料的燃烧，从而比高温空气燃烧技术具有更广阔的应用前景。

综上所述，将常温空气无焰燃烧技术应用于气流床干煤粉气化领域，将极大

的提高气化效率、减少污染物排放，促进煤气化技术的进步，并最终推动我国节

能环保领域的发展。

1．4主要研究内容

鉴于煤在我国能源生产和消费结构中无可替代的作用，解决其气化技术难

题，对我国具有重要的战略意义，故本课题结合无焰氧化的技术优势，在煤的洁

净高效气化的大背景下，试图研究一种基于常温空气无焰氧化的气流床粉煤气化

技术，使煤粉在气化炉内实现无焰氧化气化反应，在降低炉内温度梯度的同时提

高平均温度水平，最大程度的提高气化效率和有效气成分。因此，本课题的研究

工作主要包括以下内容：

(1)根据对无焰氧化反应的实现途径分析，设计一种基于常温空气无焰氧

化技术的气流床粉煤气化炉，并以之为主体，搭建一套粉煤气化实验系统；

(2)进行无焰氧化气化炉的冷态实验，对炉内流场进行测试，了解其气流

特性，为热态实验的进料参数提供指导；

(3)进行无焰氧化气化炉的粉煤气化特性研究，设计不同的实验工况，以

测试各种工况下的炉内温度场、合成气组分浓度及流速，并对干煤气热值、碳转

化率、气化效率等指标进行计算和分析，探索实现具有无焰氧化特征的高效粉煤

气化反应的最佳运行参数；

(5)最后为全文总结，提出本文的主要结论和不足之处，并为后续研究指

明方向。
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第二章含碳物料气化的基本理论

含碳物料包括煤、生物质和垃圾等，其中煤在我国的含碳物料气化利用中占

主要地位。含碳物料的气化是以上述物料为原料，以02、H20或C02等作为气

化剂，在高温条件下进行各种热化学反应，将物料中可燃部分转化为可燃气的过

程，气化时产生气体的主要成分包括CO、H2和CH4等。煤的气化主要分为煤的

热解和焦的气化两个过程，气化性能除了受煤质本身的影响以外，还主要受气化

反应条件、催化剂等因素的影响。为此，本章将主要以煤为例，对含碳物料的结

构、气化反应机理及其影响因素进行分析。

2．1含碳物料的物理和化学结构

2．1．1物理结构

气化过程中生成的焦炭属于一种多孔的固体物质，孔隙结构是其物理结构的

主要部分，该结构在很大程度上影响了包括吸(脱)附特性在内的焦炭的很多物

理性质，它一般用孔径、孔隙率和比表面积等物理量值表征【251。在煤与生物质颗

粒上，孔隙的尺寸从lnm至U几微米不等，变化范围非常大，可根据孔径大小将其

分成三类：微孔(<2nm)，孔容积和表面积所占比例最大；中孔(2—20nm)，孔

容积和表面积较小；大孔(>20hm)，表面积很小[26-271。

2．1．2化学结构

一般认为煤的化学结构单元是一种缩合芳香体系，该体系的核心包括芳环、

氢化芳环、脂环和杂环等，侧链和官能团围绕在其周围，这些结构单元在二维方

向上相互连结成平面网络，氢键缔合、范德华力和共价键等使平面网络相互叠置，

向三维空间生长发育，随着煤级增加，芳香层集聚形成更大的芳环叠片，孔隙结

构从大孔过渡至中孔，到达更高的变质阶段时以微孔为主【28‘29】。

2．2气化原理

2．2．1气化过程

一般来说，气化反应可分为气化物质中挥发分的析出(热解阶段)和残余焦炭

的气化(生成的焦炭气化阶段)两个过程，在热解阶段又可分为三个过程‘81，如图

2．1所示：
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(1)室温～300"(2，为气化物质的干燥脱除过程；

(2)300～600℃，以解聚和分解反应为主，生成亚稳态中间产物；

(3)600—1000"C，半焦发生裂解和缩合反应生成焦炭。

图2．1煤的热解过程示意图

焦炭气化阶段是气化的关键步骤，其反应速率随气化物质种类、温度、压力

等因素而变化，一般可分成两类反应模式：

(1)整体反应，一般发生在多孔固体上或反应较慢的场合；

(2)表面反应，一般发生在反应进行极快的场合。

该阶段反应通常必须经过如下7步【30】：

(1)反应气体从气相扩散到固体炭表面(外扩散)；

(2)反应气体再通过颗粒的孔道进入小孔的内表面(内扩散)；

(3)反应气体分子吸附在固体表面上，形成中间络合物；

(4)吸附的中间络合物和气相分子之间，或吸附的中间络合物之间进行反应，

称为表面反应步骤；

(5)吸附态的产物从固体表面脱附；

(6)产物分子通过固体的内部孔道向外扩散(内扩散)；

(7)产物分子从颗粒表面扩散到气相中(外扩散)；

以上七个步骤可归为两类，(1)、(2)、(6)、(7)为扩散过程，其中又有外扩散

和内扩散之分：而(3)、(4)、(5)为吸附、表面反应和脱附过程，本质上属于化学

过程，故合称为化学动力学过程或表面反应过程，由于各步骤的阻力不同，反应

过程的总速率取决于阻力最大的步骤，即速率最慢的步骤，该步骤就是速度控制

步骤【3¨。因此总反应速度可由外扩散过程、内扩散过程或表面反应过程控制。

温度是影响反应速率的重要因素。如图2．2所示，上图表示气相和碳反应的反

应速率的常用对数值随反应温度的倒数的变化关系，下图表示在相应情况下反应

物在气固界面和颗粒内部物质的量浓度分布状况，R是颗粒半径，c，是反应物的

气相物质的量浓度，6是滞留边界层厚度。由图可见，理论上可把气．碳反应的反

应速率随反应温度的变化划分成低温、中温、高温三个区域和2个过渡区【8】。

(1)低温区I：此时因温度很低，反应速度很慢，表面反应过程是整个过程

的控制步骤，称为动力区。反应剂物质的量浓度在整个炭颗粒内外近似相等，反



槲
制
毯
呕
里

rI<1／2

Ea=Er／2

Tl=1

Ea=Er

团豳豳豳
图2．2多孔炭反应速率随温度T变化的三区域图

应物在固体内部仍可能有一定的物质的量浓度梯度，但是非常小，表观活化能Ea

等于真活化能西。假设固体颗粒内表面所接触的反应物物质的量浓度都是C。时的

反应速率为ro，而接触的反应剂只有图中所示的各种情况时的实际反应速率为，．，

则在化学动力区I／=r／r0=1。

(2)中温区II：这时总过程的速率由表面反应和内扩散所控制，称为内扩散

区。气相反应剂在颗粒内部渗入深度远小于颗粒半径R，化学反应在炭粒表面和

深度为￡的薄层中进行。表观活化能E=辱／2，表面利用系数rl<1／2。

(3)高温区m：这时反应速率由外扩散控制，也就是由反应剂或产物通过固

体表面的滞留边界层的扩散控制，称为外扩散区。因化学反应速率在高温下大大

加快，故反应剂物质的量浓度在固体表面已接近为零，因此表面利用系数刁“l。

表观活化能反映了高温变化对于过程速率的影响程度。扩散系数对温度的变化并

不敏感。

(3)过渡区a和b：在动力区和内扩散区之间有一过渡区a，在内扩散区和外扩

散区之间有一过渡区b。在过渡区要确定总的过程速率必须同时考虑两类过程速

率的影响。

此外必须指出，不能固定不变地来看待反应系统的控制步骤，条件的改变可

以导致各步相对阻力的改变，从而使控制步骤改变。了解固体含碳物料气化反应

的分区和控制步骤分析方法，对于描述气化反应过程和设计实际反应条件都是非

常重要的。
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2．2．2气化基本反应

气化的基本反应包括：

C+1／20s寸CO—110．4kJ／mol (2．1)

C+q哼C02—394．1kJImol (2．2)

C+日2D专日2+CO+135．0k．1／mol (2．3)

C+COs j 2C0+173．3kJ／mol (2．4)

C+2H2专CH4—84．3kJ／mol (2．5)

吼+1／20s专H20一245．3kJ／mol (2．6)

CO+1／202哼C02—283．7kJ／mol (2．7)

CO+^匕0专as+C02—38．4kJImol (2．8)

CO+3H2哼CH4+H20—291．3kJ／mol (2．9)

其中第三和第四个反应为吸热反应过程，其余反应为吸热反应过程。

2．2．3气化反应机理

焦炭与气化介质(C02、水蒸汽)的还原反应是重要的气一固反应，该反应

一般在800。C以上根据不同原料的性质进行反应，在一定程度上影响了气化炉中

煤气的质量。一般采用氧交换机理来描述气化反应过程，C02气化反应机理如下：

基元反应I：表面络合物与一氧化碳之间的可逆氧交换

c，+COs—CO+C(D) (2．10)

基元反应II：表面络合物的分解

c(o)专CO+c， (2．11)

基元反应IⅡ：活性位失活

C，一C(非活性) (2．12)

在基元反应I中C02分子被碳表面活性位解离，释放出一个CO分子的同时，形

成一个碳氧的表面络合物C(O)，该反应具有很大的可逆性，只是C02与C粒之

间进行氧交换，并没有消耗固定碳，实际上碳的气化是通过反应II进行的，这时

表面碳氧络合物从固体中分离出来，生成一个CO分子，同时在固体表面再生成

一个活性自由位。

水蒸气气化反应机理如下：

基元反应I：活性位与水之间进行

Cr+H20一日2+c(D) (2．13)

基元反应II：表面络合物的分解

C(D)·CO+c， (2．14)

基元反应III：表面碳氧络合物与CO之间的可逆氧交换



C(O)+CO-}C02+c， (2．15)

基元反应IV：活性位失活

q—C(非活性) (2．16)

式中C(O)表示络合物，C表示碳粒中除掉碳表面的活性中心的碳原子，Cf为碳表

面上的活性自由位【321。

2．3气化反应的主要影响因素

2．3．1变质程度

气化物质变质程度的不同对气化反应性有很大影响，气化物质的反应性一般

随变质程度的升高而降低。原煤自身性质的差异是造成煤焦气化活性不同的基本

原因之一，煤化程度、不同显微组分的含量、原煤的热塑性和化学组分等对煤热

解过程和煤焦的气化反应活性都有明显的影响。C．J．Hindmarsh等认为原煤的变质

程度对煤焦的气化反应性的影响是最大的，要远大于加热速率、热解终温和停留

时间的影响f33】，一般认为煤焦的反应性随原煤的变质程度的降低而增强【3引。

Lester等经研究后认为高阶煤种更易于生成具有高度各向异性的煤焦，气化反应

活性较差【351。Puente等也发现低阶煤热解焦的气化活性要明显高于高阶煤热解焦

的气化活性【361。谢克昌利用七种不同煤阶的煤样制焦，考察所得焦炭的气化反应

性，发现无烟煤的气化反应性是最差的，主要原因是低煤化度煤的芳香环缩合度

较小，但桥键、侧链和官能团较多，低分子化合物较多，其结构无方向性，孔隙

率和比表面积大，因此其气化反应性好；随着煤化度加深，芳香环缩合程度逐渐

增大，桥键、侧链和官能团逐渐减少，同时，分子内部的排列逐渐有序化，分子

之间定向程度增加，呈现各向异性，更易于生成具有高度各向异性的煤焦，这些

都导致高煤化度的煤气化反应性降低f37】。原煤中含氧官能团的数量可能是决定煤

焦气化反应活性的因素之一，含氧官能团在热解过程中解离而留下活性位，而这

种活性位具有记忆效应，若煤焦再次与氧原子接触，则活性位更易于与氧原子发

生反应，所以煤焦的这种活性位越多，其气化反应活性越好p 6。。

2．3．2孔结构

气化反应速率与所得到焦炭的比表面积密切相关，而比表面积又取决于焦炭

中孔的数量和孔径分布，尤其是微孔的数量。煤焦具有复杂而独特的孔结构，在

气化过程中正是由于煤焦孔结构的变化导致了其气化反应性的改变，煤焦孔结构

对反应面积和反应传质过程有重要影响，不同孔径的孔对反应活性的贡献不同，

同一种孔在不同的反应阶段产生的影响也不同【38‘391。大孔和微孔对煤的反应性有

明显的影响，其中大孔为气化介质向煤焦内部的深入和产物向外的传递提供了通
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道，尤其是有利于大分子产物析出；在较低温度下，反应表面积大部分由微孔提

供，微孔表面积与反应速率有非常好的线性正相关性，微孔表面积越大，气化速

率越高。

焦炭孔径不仅对气化反应性有影响，而且在反应过程中孔径分布和孔容也在

不断变化，尤其是在高温下，随着反应的进行，孔径增大的趋势越明显。温度越

高，所得焦的总比表面积和微孔比表面积越小，而平均孔径越大。Zygourakis对

快速热解煤焦的大孔结构进行了研究，发现随着热解升温速率的提高，所得焦样

大孔迅速增多，且大孔的半径也有不断增大的趋势【401。进一步的研究表明，在由

强烈的扩散过程控制的气化反应中，大孔结构对反应速率有显著的影响【4l】。在较

低温度下的气化反应一般处于热力学控制范围，此时传质过程对反应阻碍很小，

在温度一定的情况下只要增加反应表面积就能显著增加反应速率，而微孔的大量

存在就增加了必要的反应面积，故微孔对低温气化反应有明显的影响；而较高温

度下的气化反应一般处于气化传质过程控制范围，此时要想提高气化反应速率，

就必须改善传质效果，而大孔的存在就恰恰提供了传质通道，因此大孔对高温气

化过程有很显著的影响。

2．3．3矿物质

一定的矿物质对煤焦的气化反应性有一定影响，具有催化左右的元素主要包

括Ba、Ca、cr、Fe、K、Mg、Na、Sr和Ti等，催化左右最强的主要是碱金属和

碱土金属，如K、Na、Ca等【421。Autul Sharma的研究表明，煤中矿物质对煤焦

气化的催化作用表现在它可以降低热处理过程中煤分子排列的有序程度，从而提

高煤焦的气化反应活性【431。唐黎华等的研究表明，煤焦的气化活性随制焦温度的

提高而下降的最重要原因之一是在高温下灰分的熔融和团聚降低了具有催化作

用的灰分在煤焦中的分散程度和聚集状态，从而影响了其催化活性【441。但也有研

究表明[42,45-46]，矿物质中有些具有催化作用，有些具有抑制作用，大部分在气化

前期明显抑制气化反应，后期加速催化反应，如CaO、FeS2【47】，S是煤中矿物质

对气化反应最为有害的元素，它可以与过渡金属如Fe元素形成稳定的硫铁表面

化合物，从而使煤气化反应或催化气化反应受到抑制【4引。一般认为，矿物质在气

化过程中主要有四种作用：在催化气化中期的热缩聚、热聚合反应中，它导致气

化产物的比表面积降低；在催化气化后期脱烷基(少量)脱氢反应中，它使气化

产物的比表面积增大；矿物质作为一种分散剂，以物理作用形式阻止熔融胶质体

的接触并形成气泡中心，以使气化产物孔结构增多，比表面积增大；矿物质在非

熔融或熔融性较差的煤料气化过程中不具有分散作用。
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2．3．4气化温度

温度是影响反应速率的重要因素之一，与温度相关的热解条件如热解终温、

升温速率和恒温时间，都会明显影响产物煤焦的结构，进而影响煤焦的气化反应

活性。热解终温是导致煤焦石墨化、灰分熔融和无机矿物质发生变化的最主要原

因，也是影响煤焦气化反应活性的重要因素，大部分研究指出，煤焦的气化反应

活性随热解温度的升高而单调递减【4弘50】。热解温度升高，会增大碳微晶尺寸和碳

基质有序度，降低煤焦表面的活性位数，从而导致煤焦气化活性下降。Alonso研

究发现，烟煤高温焦的02气化活性是低温焦的1／6，并认为高温增加了煤焦中碳

基质的流动性，使碳基质更易发生聚合反应，从而增大煤焦显微结构的有序度，

减少活性位数，最终导致煤焦本征反应性降低【5仉51】。此外，热解温度还直接影响

矿物质在煤焦中的分散程度及聚集状态，随着温度的提高，煤中矿物质由初始的

随机分散分布发展到团聚，且温度越高，矿物质的团聚颗粒尺寸越大，从而造成

无机矿物质催化作用的降低，热解过程中无机矿物质还会发生结构转变和反应，

在高温时无机矿物质会影响煤焦的孔隙结构，进而影响煤热解气化的反应活性．

徐秀峰等研究后发现制焦温度越高，升温速率越慢，保温时间越长，煤焦的反应

活性就越低；煤焦的总比表面积、活性表面积和碳微晶尺寸与其气化反应性之间

有较好的关联，延长恒温时间会增大碳基质结构的有序度，使煤焦发生石墨化而

导致煤焦的孔隙结构发生重排和收缩，降低煤焦的有效比表面积，从而降低煤焦

的气化反应活性【4引。

2．3．5气化压力

压力也是气化过程中重要的影响因素。对煤气化反应方程进行化学平衡分析

可知，加压不利于气化反应的化学平衡向正方向移动，但加压也能给气化过程带

来好处，如气化剂浓度增加，提高反应速率：降低氧耗，产品气热值提高【44'52J。

国内外的研究者对于压力对煤热解气化的影响进行了许多研究，研究发现加压条

件下煤热解气化中的孔隙结构和化学结构都发生改变，从而影响煤的热解气化反

应特性。Gadiou等研究发现改变热解压力会明显改变煤焦的孔隙结构，有利于提

高煤焦的反应活性，但热解压力的增大会导致煤焦的石墨化程度加大，且其影响

大于煤焦孔隙结构改善的影响，从而导致了煤焦反应活性的降低；并认为快速热

解条件(升温速率>104K／s)下增大压力(0．014．2．1MPa)导致煤焦的气化反应性降低

的主要原因是可挥发性组分在煤焦结构中的停留时间延长，从而增大煤焦中碳质

结构的流动性，结果是增大煤焦在塑性阶段的膨胀度和在固化过程中的石墨化程

度，也就是增大了芳香簇的尺寸和降低了煤焦颗粒表面的边缘碳原子的密度p引。

Wall等研究认为0．1．1．5MPa的压力对煤焦的孔隙结构产生了较大影响，但对决定

16



焦本征反应速率的化学结构并未产生明显影响，增大热解压力会促进煤焦的孔

构的发展，压力越大孔隙就越大，孔越少，煤焦的比表面积就越小，从而减慢

煤焦的气化过程【541。范晓雷等在热解压力对神府煤焦C02气化反应活性的影响

验中发现，在N2中加压热解导致焦油发生再沉积和再聚合反应，在煤焦颗粒

面上产生反应活性很差的二次反应产物层，覆盖了煤焦微孔的开孔，降低了煤

的初期气化反应性【5 51。由此可知煤焦的石墨化应该是导致煤焦气化反应活性下

的主要原因，但是还需要对高温高压热解对煤焦石墨化进程和气化反应活性影

的机理进行深入研究。

3．6升温速率

热解升温速率是另一个影响煤焦气化反应活性的重要因素。从反应开始到某

相同时刻的时间段内，升温速率越大，气化温度增加的越快，煤焦在相同的温

下停留时间越短，碳的气化转化率越高。另外一些研究者认为升温速率的变化

能改变了气化的整个过程，使气化反应模型发生了变化，在较低的升温速率下

能是扩散控制，在较高温度下转变为动力学控制，必然导致动力学参数的变化，

而使气化过程在机理上发生了本质的变化【34,56】。实验研究认为，一方面快速热

会提高热解过程中煤的流动性，从而降低气体和挥发分逸出的阻力，气体和挥

分的快速逸出使煤焦的孔隙增多，孔壁变薄，所以煤焦具有更多的微孔结构和

大的表面积，有利于气化反应的进行【5。刀；另一方面，也有研究者认为慢速热解

焦炭中含有较多的沉积碳，沉积碳降低了煤焦表面的反应活性，Lu等在实验

发现，慢速热解要比快速热解所得煤焦的显微结构更加有序，而快速热解煤焦

含有较多的晶格缺陷，提高了煤焦的气化反应活性【57-531。

4小结

本章首先介绍了含碳物料的物理结构和化学结构，然后对含碳物料的气化反

应过程、反应过程中发生的基本反应以及气化的主要反应机理进行了详细论述，

最后从变质程度、孔结构、矿物质、气化温度、气化压力和升温速率六个主要方

面细致分析了它们各自对含碳物料气化反应活性的影响，通过本章可以对含碳物

料气化的基本理论进行深入的了解，并对基于无焰氧化的气流床粉煤气化炉的结

构和进料方式设计提供理论指导。
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第三章 无焰氧化气流床粉煤气化实验系统

在上章含碳物料气化基本理论的指导下，本章尝试通过对无焰氧化实现途径

的分析，研究一种将常温空气无焰氧化技术应用于气流床气化工艺的粉煤气化

炉，使煤粉能够在气化炉内实现无焰氧化气化，在降低炉内温度梯度的同时提高

平均温度水平，最大程度的提高气化效率和有效气成分，并以该气化炉为主体，

设计搭建一整套实验系统。

3．1气流床气化炉实验系统方案

3．1．1无焰氧化气化实验炉设计

Wtlnning等总结了要实现无焰氧化反应，燃料和氧化剂在接触反应之前必

须同时满足的两个条件15J：

(1)反应物温度或炉膛温度足够高，通常大于800℃；

(2)氧化剂中氧浓度较低，通常低于15％。

为实现上述两个条件，现有无焰氧化技术的实现途径可总结如下【59J：

(1)通过燃料和氧化剂在进入炉膛之前极限回收烟气余热以提高其温度，

或者在二者进入炉膛后通过高速射流卷吸、回流或炉内的高温辐射换热等方式迅

速提高反应物温度；

(2)通过高速射流、烟气循环或特定的反应器结构促进燃料、氧化剂与足

够多的惰性反应产物充分混合，迅速降低氧浓度，在氧化反应区域形成局部低氧

气氛。

根据上述分析，在总结现有气流床气化炉炉型特点的基础上，研究者设计了

一种基于无焰氧化技术的新型气流床粉煤气化炉。该气化炉主体采用立式结构，

主要由内腔、保温层、隔热层和外壁组成，内腔包括气化室和激冷室两部分，腔

体内径480mm，上部气化室高875mm，其中直筒段高750ram，下端收缩部分高

125mm，下口直径160mm，下部激冷室高625mm，其中上端敞口部分高200mm，

直筒段高400mm；激冷室下端与排渣斗相连，排渣斗采用漏斗状设计，排渣口直

径160mm。气化炉主体由高铝质聚氢隔热砖在支撑钢板上砌成，顶部布置三层耐

火纤维，从里到外依次是莫来石纤维制品、莫来石纤维和硅酸铝纤维，气化炉外

部由5ram厚钢板固定，钢板与隔热砖之间填充保温棉作保温层：气化炉侧壁开

o 100观察孔一个，可通过双层耐高温石英玻璃观察炉内状况；各喷嘴处开中50

的孔，用以调整喷嘴角度，气化炉运行时外口由耐火纤维封堵并对喷嘴进行固定；

冷却水喷嘴由4根周向布置的①22无缝钢管构成，内端加装雾化喷头，外端均与
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冷却水主管连接；煤气出口为Q235A型号的热轧无缝钢管，外敷高铝纤维制品

和硅酸铝纤维两层隔热材料；炉体共开设四层共16个径向布置的①20测温孔，

每层平均分布4个，供热电偶探入炉内。气化炉结构模型如图3．1所示．

^ A

1．气化反应区；2-旋转卷吸区；3．对撞区

图3．2气化炉A-A截面示意图

图3．1气化炉结构模型图

该气化炉共布置三层喷嘴，每层包括两个对置布置的径向煤粉喷嘴和两个平

行于煤粉喷嘴且等距离偏置的错位切向气化剂喷嘴，为保证炉膛内流场分布均

匀，中层喷嘴与上层喷嘴成错向90。布置，而为了满足调整负荷及炉内流场的需

要，设置下层喷嘴，布置方式与中层相同。此种布置方式与传统气化炉相比，创

新之处在于将煤粉和气化剂喷嘴置于炉体上部同一高度水平面上，如图3．2所示，

煤粉由一定速度的载气经两个径向喷嘴送入炉内，而气化剂则从两个切向喷嘴高

速喷入炉内，从而与煤粉和气化剂从同一喷嘴喷入炉内的进料方式有着本质不

同。喷入气化室内的两股气化剂形成高速旋转气流，冲散煤粉，并携带卷吸与其

发生气化反应，产生的合成气和煤渣进入激冷室，经冷却水喷雾降温后，合成气

经煤气出口排出，液渣经排渣斗进入冷渣槽。

喷入气化炉内的煤粉和气化剂将喷嘴所在水平截面分成三个作用区，包括气

化反应区、旋转卷吸区和对撞区。气化剂从A点沿炉壁切向高速喷入炉内气化反

应区，高速气流迅速卷吸携带气化反应区内的高温反应气体进入旋转卷吸区，气

化剂经过旋转卷吸作用后氧浓度降低，到达B点煤粉喷嘴处氧分子数量明显减少，

形成局部低氧区，同时在其卷吸携带并充分混合后的高温反应气体及炉膛内壁的
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热辐射作用下，温度急剧上升并达到煤粉着火点以上，此时煤粉在载气的作用下

通过位于B点的径向喷嘴迅速汇入高速旋转卷吸的气化剂气流中，并在其驱动下

迅速向下游炉膛空间扩散，在与高温低氧的气化剂气流充分接触混合后迅速升

温，导致其颗粒表面溢出大量挥发分，此时气化炉内煤粉和气化剂实现无焰氧化

的两个条件均得到满足，挥发分一旦与气化剂流中的高温低浓度氧分子接触，立

即发生无焰氧化气化反应，生成CO、C02和焦炭等产物，并放出大量反应热，从

而在其下游形成与前一气化反应区呈中心对称分布的另一气化反应区，由于煤粉

和高温低氧气化剂在旋转气流的作用下扩散到整个炉膛空间中，气化反应空间成

倍增大，形成空间气化反应，反应热也弥散到整个气化反应区域内，整个炉膛温

度分布均匀，峰值温度降低，局部高温区趋于消失，炉膛出口排烟温度提高，便

于实现煤粉的液态排渣，炉内传热强化，气化效率提高；相继从C、D两点喷入的

气化剂和煤粉又继续重复上述过程；煤粉在载气输送下采用通过位于同一水平面

上的两个径向布置的喷嘴对撞喷入的方式，目的在于在喷嘴所在水平截面的截圆

中心形成撞击区域，减轻单股射流的冲击作用，有利于燃料扩散，加强煤粉与气

化剂混合，强化热传递作用[59-611。

吴学成等研究指出通过延长气化物料在炉内的停留时间可以提高煤气的有

效组分和气化效率【62】，本新型气流床气化炉利用旋转气流在很大程度上延长了气

化物料在气化室内的停留时间，必将提高煤的气化效率和碳转化率；炉内的旋转

气流能够将焦炭和灰渣进行有效分离，避免了未燃尽焦炭与灰渣一同进入下部激

冷室，使得焦炭最大程度的在气化室内反应完全，也相应提高了碳转化率；并且

气化室下端逐渐收缩，使得气流旋转速度加强，高速旋流通过气化室出口进入下

部激冷室突扩中间后，粗煤气和液渣达到有效的旋风分离，粗煤气通过位于激冷

室下部侧壁上的煤气出口进入合成气管道，液渣坠落到排渣漏斗通过排渣口滑落

到冷渣槽内，使得粗煤气中灰尘含量降低，提高了煤气品质，减少了其对合成气

管道及引风机的磨损。

3．1．2实验系统方案设计

在参考已有工程实例的基础上，并考虑实验室空间布置情况和今后工程放大

应用于工业生产的需要，初步制定了一套基于无焰氧化的气流床粉煤气化实验系

统的设计方案，根据方案，本实验系统除气化炉本体外，还包括鼓风机、给粉系

统、气化剂供应系统、点火系统、煤气输送系统、冷却系统及测量系统等七个主

要部分。实验系统示意图见图3．3。

(1)鼓风机：负责提供一定流速和压力的空气，通过主空气管道上的两个

支管分别为给粉系统提供煤粉输送用载气和为气化剂供应系统提供气化剂；



(a)正视图

∞俯视图

1．主管道2．手动蝶阀3．预留氮气出口 4．流量计5．载气管道6I手动蝶阀7．手动蝶阀 8．流量计

9．煤粉仓lo．气化剂主管道1 i-气化剂分管道1 12．气化剂分管道2 13．气化剂分管道3 14-手动蝶阀

15．流量计 16-送粉管道I 17-电子打火器 18．液化气管道20-取样管21．排空管道22．干燥箱23寻动蝶阀

24．煤气管道25．送粉管道26．螺旋输粉机27．煤粉分配器28．流量计29．观察孔30-气化炉本体31．支撑钢板

图3．3无焰氧化气流床粉煤气化实验系统图

(2)给粉系统：本系统包括煤粉仓、螺旋输粉机、载气管道、煤粉分配器

和煤粉输送管道。螺旋输粉机能保证O．1 t／h的给煤量，煤粉分配装置负责将从载

气管道来的空气与螺旋输粉机下降管来的煤粉混合后的气固两相流均匀分配N6

根煤粉输送管道中，为最大程度减小管道阻力，使每根煤粉输送管道以尽可能平

滑的弧度与位于3个不同高度、4个不同方向的煤粉喷嘴相连接，管道采用PVC材

质以便于弯曲；另为保证炉内低氧气氛，调节炉内气化反应强度，于载气管道上

2l



预留氮气输送口。

(3)气化剂供应系统：由气化剂主管道，位于气化炉上方的环形气化剂分

配管以及6根气化剂分管道连接组成，均采用PVC材质，每根气化剂分管道以阻

力最小的弯曲弧度和同样位于3个不同高度、4个不同方向的气化剂喷嘴相连接；

(4)点火系统：包括液化气罐、液化气管道、电子打火器和燃烧器；

(5)煤气输送系统：包括干燥器、合成气管道、引风机、取样管和烟囱，

干燥器分为上下两层，中间用带均匀分布圆孔的隔板分开，上部盛有生石灰；

(6)冷却系统：包括冷却水环形主管、冷渣槽和排水沟，冷却水主管通过

塑胶软管与自来水管连接，当冷渣槽内水位高于其上部的出水口时，冷却水从出

水口流出落进排水沟内排出室外；

(7)测量系统：包括炉内温度控制热电偶16根和流量计16个，热电偶用于

探入每个测温孔以测量炉内温度，流量计包括空气总管流量计1个，空气支管流

量计6个，气粉混合物流量计6个，载气管道流量计1个，液化气管道流量计1个，

冷却水主管流量计1个，系统示意图见图3．4。

1．电机2．煤粉仓3．螺旋输粉机4．载气管道阀门5．气粉混合物涡街流量计6．鼓风机7·气化剂管道阀门

8-气化剂总管涡街流量计9-气化剂分管玻璃转子流量计 lo-气化炉 11．热电偶测温孔12-液化气罐 13-阀门

14-减压阀 15．液化气涡街流量计16．合成气管道阀门 17．引风机18．数据采集及处理系统平台

图3．4测量系统示意图

3．2气流床气化炉实验系统设计计算

3．2．1炉膛热负荷

本系统采用无烟煤煤粉作为气化设计煤种，其元素组成、燃烧后灰渣成分分

别如表3．1、表3．2所示，收到基低位发热量)白23028．5 kJ／kg。



表3．1煤粉的元素组成 (％)

成分 C H O N S A W 合计

含量(湿) 67．27 4．90 10．53 1．36 O．32 9．40 6．22 100．00

含量(干) 71．74 5．23 11．13 1．54 0．34 10．02 100．oo

表3．2灰渣组成 (％)

成分 C S A曲 合计

含量 1．00 O．20 98．80 100．00

本气化炉内径480mm，高2080mm，根据炉膛容积热负荷qy的推荐值选定为

756kW／m3，则气化炉的燃料消耗量为

口：关生：44．49kg／h (3．1)
Q，删。P

、’

取为50kg／h，则炉膛截面热负荷为

g』：—BQ_ar,n—et,p：1．56MW／研2 (3．2)

3．2．2物料平衡计算

综合整个气化阶段的物料平衡计算，得煤气的摩尔量和百分比组成见表3．3

和3．4：

表3．3气化最后得到气体的物质的量 (m01)

成分 CO N2 so, 合计

合成燃气 1．179 3．1601 0．014 4．353l

煤气 1．179 3．1601 0．00 4．3391

表3．4合成气及煤气的体积百分比 (％)

成分 CO N2 S02 合计

合成气 27．08 72．60 O．32 100．00

煤气 27．17 72．83 0．oo 100．00

所得合成气4．353mol，体积V=0．0980Nm3，即0．098Nm3／s=351．03Nm3／h。

在整个气化反应中，处理煤粉50堙／JII，反应所需空气209．99Nm3／h，生成合

成气351．03Nm3／h。

3．2．3气流床气化炉辅助设备设计计算

3．2．3．1煤粉管道



煤粉由径向喷嘴进入炉膛，气化炉煤粉处理量为50培／^，因煤粉输送系统

的常规煤粉浓度为0．3．0．7kg煤粉／kg空气，则工况下(大气压，20"C)载气(空气)

流量为120．35坍3／h，因送粉管道的流速参考值为28～32 m／s，取空气流速为

28 m／s，则总管道有效截面积为：

AI=120．35／(3600×28)=0．0012 m2

管道有效直径d，为：

d。=再而丽丽x1000=39．Omm
选用管道规格为①=50x4．6ms。

6根分管道有效截面积为：

A2=120．35／6／(3600×28)=0．0002m2

管道有效直径为：

d2=打而而丽×looo=15．9mm
选用管道规格为o=20x2．0肌m。

经校核煤粉浓度符合要求。

3．2．3．2空气管道

根据上节计算，气化需要的总空气量为209．99Nm3／h，因此工况下(以大气

压，20。C)空气总流量为225．37 m3／h，用作气化剂总流量为105．02所3／h。依据

文献[63】冷空气管道流速参考范围为6．0～8．0m／s，设定其流速为8m／s，则总管

道有效截面积为：

Al=105．02／(3600×6)=0．0049m
2

管道有效直径d。为：

dl=打而而瓣×1000=78．7mm
选用管道规格为m=90x6．7m册。

6根分管道有效截面积为：

Al=105．02／6／(3600×6)=0．0008m
2

管道有效直径d，为：

dl=,4—4 x 0．000—8／3．14 x 1000=32．1mm
选用管道规格为西=40x3．7mm。

3．2．3．3储煤斗设计计算

气化炉设计煤粉处理量为50堙／^，煤粉密度为p=0．7～1．0x103kg／m3，考虑

到房间高度及实验连续性，储煤斗设计容量为气化炉正常运行l小时的用量，容

积为50／(0．8x103)=O．0625m3。储斗设计为上部长方体，尺寸为500x500xlOOmm，

下部四棱台，上底边长500mm，下底边长80mm，按规程要求倾角为65。，则确

定高度约为447mm。储斗下面连接加料管，通入螺旋输粉机。

上部体积为K=0．5x0．5x0．1=0．025 m3



根椐四棱台体积计算公式：

巧=(Sl+4Sls2+S2)h／3 (3．3)

则K=0．044所3

总体积矿=K+v2=O．069朋3

设计符合要求。

3．2．3．4煤气管道内径计算

根椐物料平衡计算，合成气流量为351．03 Nm3／h，工况下(大气压，200"(2)

流量为608．05朋3／h。依据文献[63】脏发生炉煤气管道的流速参考值为1～3 m／s，

取合成气流速为3 m／s，则管道有效截面积为：

A3=608．05／(3600 x 3)=0．0563m2

管道有效直径为：

以=再蕊蔽丽丽×1000=1 14．9 mm
选用合成气管道规格为0121×4mm。

3．2．3．5耐火隔热材料的计算

取气化炉的反应温度为1200℃，外壁温度为80℃。

(1)气化室耐火隔热材料厚度计算：

气化室的有效内径为480研朋，设计采用高铝质聚轻隔热砖(^=O．38

W／(m．K))164-67]，厚度为4=350聊所。外层采用岛=5朋m厚的钢板作外壁。则

do=480mm，dl=11800mm，d2=1190聊m。

空气与外壁的综合换热系数根据经验公式(3．4)，有：

⋯一，“脚娩2而+去l(等)4一(等)4 l×4．187 Q4，’6 ’七I＼
1VV

／ ＼
‘VV

／ l

“187×2．2×厕+警80 [(箐00))4_(警00 4】×4．187一20
一
l

’ 、

1
’4

=47．86kJ／(m2·h·℃)

则按式(3-5)，单位高度外壁与空气的换热量为：

Q，=At×F×口=(80一20)×3．14x1．19xlx47．86=10735．46 kJ／h=2982．1矽

(3．5)

根据式(3．6)核算高铝质聚轻隔热砖层的工作温度：

tl=to—Q ln(dl／do)／2n'A,41=1200-2982．1×ln(1．18／0．48)／(2x3．14xO．38x1)=76．6"C

(3．6)

在材料允许工作温度内。

(2)激冷室圆筒壁耐火隔热材料厚度计算：



采用高铝质聚轻隔热砖，厚度为4=360 mm，外壁使用最=5 mm厚的钢板。

内部温度ti=1200℃，外壁温度t3=80"C，环境空气温度ts=20"C。则do=560mm，

d，=1280mm，d，=1290， 然后进行核算。

单位高度外壁与空气的换热量为：

Q，=At×F×口=(80一20)x3．14×1．29xlx47．86=11637．6kJ／h=3232．7 W

对高铝质聚轻隔热砖层的工作温度进行核算，依据式(3．6)：

tl=to—Q lIl(dl／do)／27r20l

=1200-3232．7xln(1．28／0．56)／(2x3．14x0．38x1)=80．7℃

在材料允许工作温度内。

(3)合成气管道耐火隔热材料厚度计算

管道规格为0121 x4 mm。内层采用最=19．5 mm高铝纤维制品(以=0．23

W／(m·x))作向火面，外层采用疋--20 mm普通硅酸铝纤维五=O．22 W／(m·K)隔

热。则d，=160mm，d，=200mm。设定管道外壁温度即普通硅酸铝纤维外壁温度

为80℃，环境温度为20℃。

单位长度外壁与空气的换热量为：

Q，=At×F×口．--(80一20)x3．14x0．407xlx47．86=3211．6kJ／h=892．1形

按式(3．6)，对高铝纤维制品层6。=20mm有：

t2=tl—Qh：l(d2／d1)／2刀如，

=250-1019．9xln(0．16／0．121)／(2x3．14x0．23x1)=163．5"C

对普通硅酸铝纤维层82=20mm有：

t3=tl—Qln(d3／d1)／2x24Z

=166．1·1019．9xln(0．2／0．16)／(2x3．14x0．22x1)=65．8℃

因此厚度符合要求。

各部分耐火隔热材料厚度见下表3．5。

表3．5耐火隔热材料厚度计算结果 (mm)

隔热材料 高铝纤维制品 高铝质轻隔热砖 普通硅酸铝纤维 总厚度

合成气管道 20 20 40

气化炉本体 350 350

激冷室 360 360

3．2．4系统通风阻力计算

管道中空气流动造成的阻力损失包括直管段的摩擦阻力损失，管道组成件的

局部阻力损失以及管内介质的静压差三部分【68】，其中管道的摩擦阻力和局部阻力

还应有1．15的安全裕度，按计算公式(3．7)计算。



Ap=1．15譬×．10d32(、L+∑厶)+10p∞：一Hi) (3．7)

因为空气为气体，静压损失10p(HE-Hi)很小，可以忽略不计。空气总流

量为225．37 m3／11，作为气化剂的流量为105．02 m3／h，作为载气用量为120．35 m3／h。

空气在标况下的密度为1．293 kg／m3，动力粘度为1．73 X 10～Pa．S：

则空气在标况下运动粘度：D：旦：13．38×10—6
p

因计算结果数量级较小，所以空气在工作状态的运动粘度也近似取此值。下

面分别对系统的气化剂管道和载气管道进行通风阻力计算。因均采用PVC管，

管壁内表面的当量绝对值粗糙度K取O．009mm。

(1)气化剂管道：

①DN200管段

实际流速为： w：—了L：一一一一丝皇：!； ：2．814小／s

雷诺数Re：一vd：—2．8—1—4x—0·．1808：3．8×104

管道的摩擦阻力系数2=0．11(K+j68,)0．25(0．009．+嘉)n25-o．023
本管段长6m，管段内阀门、分流支通和分流三通的局部阻力当量分别为

3．2m，16m和21．3m。则流动总阻力

衅：1．15×望等坐×百103 x0．023×(6+3．2+16×2+21．3)：46．808Pa80 8‘

2 1 ．

、 7

②DN90管段

实际流速为： w：—了L：———』堕些I：7．859朋／s。
雷诺数Re：一vd：—7．8—5—9x—0了．0766：4．50×104

管道的摩擦阻力系数刎m(等+_68／／。"2'1(Ⅲ0．00i9+志)0。25-0．022
本管段长4．8m，管段内阀门、，流量计、分流三通和分流支通的局部阻力当量

分别为1．3m，1．3m，8．5m和6．4m。则流动总阻力

△最：1．15×—1．293x—7．8592×—103 x0—．022×(4．8+1．3×2+8．5+6．4×3)：462．916Pa2 76 6
‘

．

、 ，

③DN40管段



实际流速为：w=历Fiq丽=至函i面1蕊05矛．0i2磊丽=7．235小／s。雷诺数Re=了vd=筹=1．763×104
管道的摩擦阻力系数刎．11(等+瓦68,／]o．2s=0 1 1(博0"00i9+斋≥)n25-0．028
本管段长O．86m，管段内阀门、流量计、分流支通和光滑弯管的局部阻力当

量分别为0．34m，O．34m，1．7m和O．2m。则流动总阻力

△只=1．15×—1．293x—7．2352×—103 x 0—．028×(o．86+0．34×2+1．7+0．2)=1 14．985Pa
则气化剂管道流动总阻力

AP=衅+必+嵋=46．808+462．916+114．985=624．709Pa
(2)载气管道：

①DN200管段

实际流速为：w=历Fiq活丽=i函i丽22瓦5．矛37i磊丽=2．814m／J。雷诺数陆ivd=等-3．8×104
管道的摩擦阻力系数2=0．11(K气68)，0．25 1Ⅲ(0．0瞄09-+志)0’”=0．023
本管段长5．6m，管段内阀门、分流支通和分流三通的局部阻力当量分别为

3．2m，16m和21．3m。则流动总阻力

衅：1．15×塑型×i103 x0．023×(5．6+3．2+16+21．3)：34．526Pa‘

2 180．8
、 7

②DN50管段

实际流速为：w=历F而q =i酉i历12面0．3矛5了菇而=27．575m／J。

雷诺数Re=了vd=—27西．5夏75聂x0矿．0408=8．4。8×l。4
管道的摩擦阻力系数2=0．1 l(d+瓦68／)o．2s=0 1 1㈣(0"00_+9蒜斋产o．02。
本管段长1．2m，管段内阀门、流量计、分流直通的局部阻力当量分别为O．54m，

O．54m，1．8m。则流动总阻力

△最：1．15×—1．293x2—7．5752×—10—s—x—0—．_020×(1．2+o．54×2+1．8)：1130．648Pa2

2 40．8
、 ’

③DN20管段



由原来位于同一水平面的格栅分配方式改为周向六圆孔布置方式，使得进入每根

送粉管道的气粉混合物更加平均，阻力更小，将原来的6根PVC材质的送粉管道

改为内嵌钢丝的塑胶软管，用螺纹丝扣固定与煤粉喷嘴上，便于拆卸清洗；改造

后系统最大阻力损失降为约1560 Pa；

(2)由于气化剂分管道上的玻璃转子流量计要求必须竖直安装，并且介质

下进上出，因此将原布置于气化炉顶上部的PVC气化剂管道改为贴地布置，由下

往上与流量计下端连接，流量计上端通过内嵌钢丝的塑胶软管与气化剂喷嘴连

接，两端用螺纹丝扣固定；

(3)冷却系统中将原来焊接在炉体外壁上与冷却水喷嘴相连接的冷却水环

形主管改为贴地布置的冷却水管道，为保证水压，冷却水管道与消防水管道相通，

并采用PP．R管材，用铝制螺纹软管与冷却水喷嘴相连接，冷渣槽上部出水口通过

塑胶软管与贴地布置的排水管道相连接，排水管道通向室外下水道；

(4)测量系统中热电偶由每个测温孔一根改为每层径向对置2根，每层之间

采用轴向交错布置；增加氮气支管流量计1个；



(5)为保证数据及时准确的采集、记录以及对降低劳动强度的考虑，增设

数据采集及处理系统，将8根热电偶，1个测量气化剂总管流量和6个测量气粉混

合物流量的涡街流量计的实时数据传输到计算机内的数据采集及处理软件中。

(6)为方便准确调节螺旋输粉机出力，防止排烟温度过高损坏引风机，以

及对安全及时启闭引风机的考虑，增设控制及报警系统，能够手动调节、数字显

示螺旋输粉机电机频率，准确控制气化燃料供应量，并可通过控制面板上红、绿

两个按钮关停和开启引风机，并且排烟管道温度为数字显示，当超过指定温度时

自动报警并关停螺旋输粉机。

3．3．2系统组成及设备型号

根据优化后方案，本实验系统共包括气化炉本体、鼓风机、给粉系统、气化

剂供应系统、点火系统、测量系统、煤气输送系统、冷却系统、数据采集及处理

系统、控制及报警系统等十个主要部分，实验系统实物如图3．5所示，主要设备型

号规格详述如下。
‘

图3．5基于无焰氧化的气流床粉煤气化实验系统实物图

(1)鼓风机：根据管道优化布置后系统通风阻力计算，本系统选用Y9．38—4D

型风机，流量3584．6527m3／h，全压3550．3908Pa，转速2900r／min，电机功率5．5kW；



(2)给粉系统：本系统包括煤粉仓、螺旋输粉机、煤粉分配器和煤粉输送

管道以及流量计、压力表和阀门。

螺旋输粉机：设备型号LS．80，工作压力为常压，粉尘密封，工作温度<80℃，

最大处理量150kg／h，满足给粉流量调节范围30---100 kg／h的使用要求；

流量计：DN20FF涡街流量计，6个，产品型号LUGB，流速测量范围5一-35 m／s，

工作压力2．5Mpa，介质温度．40---250℃，环境温度0---45℃，输出信号为二线制

4．20mA电流，用于测量经过煤粉分配器后进入各煤粉输送管道的气粉混合物流量

并实时传输到数据采集及处理系统；LZM25G型玻璃转子流量计2个，流量范围

25．250m3／h，工作温度20"C，额定工作压力≤1MPa，分别用于测量煤粉输送用空

气总管流量和氮气支管流量；

压力表：YE．100型膜合压力表2块，规格0---4 kPa，用于测量煤粉输送用空

气总管和氮气支管压力；

阀门：DN20手动球阀6个，用于控制各煤粉输送管道流量；DN50手动蝶阀2

个，分别用于调节煤粉输送用空气总管流量和氮气支管流量；

(3)气化剂供应系统：主要由气化剂主管道、6根气化剂分管道以及流量计

和阀门组成。

流量计：LUGB型涡街流量计1个，口径规格DN80F，流速测量范围5--一一35 m／s，

工作压力2．5Mpa，介质温度．40---250℃，环境温度0-～45℃，输出信号为二线制

4．20mA电流，用于测量气化剂主管道流量，并实时传输到数据采集及处理系统；

LZB．40型玻璃转子流量计6个，流量范围4．40m3／h，工作温度20℃，额定工作压

力101．3kPa，用于测量气化剂支管道流量；

阀门：DN90手动蝶阀1个，用于调节气化剂主管道流量；DN40手动球阀6个，

用于调节气化剂支管道流量；

(4)点火系统：YSP型液化石油气钢瓶2个，最大充装量均为49．5Kg，公称

容积≥118L，与燃烧器之间通过专用燃气软管相连，带有手动调压阀和涡街流量

计；

电子打火器和燃烧器按需要定制：

(5)煤气输送系统：主要由干燥器、合成气管道、烟温测量用温度计、煤

气引风机、取样管和排空烟囱组成；

干燥器按设计图纸定制；

引风机：BA．72．2．8A型防爆离心通风机，转速2900r／min，流量1131-2356m3／11，

全压994．606Pa，电机功率1．5kW．2P；

温度计：WSS41l型双金属温度计，测量范围<150"C，尾长100mm，精确度

1．5；

(6)冷却系统：包括冷却水主管、冷却水支管、冷渣槽和排水管以及流量
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计和阀门；

流量计：LZS．32型玻璃转子流量计1个，流量范围0．6m3／h，用于测量冷却水

总管流量；

阀门：DN20手动球阀4个，用于调节冷却水支管流量；DN50手动球阀1个，

用于控制冷渣槽内水位和废水的排出；

(7)测量系统：除上述17个流量计，2个压力表和1个双金属温度计外，还

包括炉内温度控制用铂铑热电偶16根，产品型号WRP一1 30，测量范围O～1600"C，

分度号S，刚玉外壳，长度770mm。

(8)数据采集及处理系统：包括台式计算机、热电偶温度计模块、电流模

块、通讯模块、组态软件、应用编程、热电偶温度补偿导线和2芯屏蔽线等。本

系统将在下文进行详细介绍。

(9)控制及报警系统操作面板见图3．6。

图3．6控制及操作系统操作面板

3．3．3数据采集及处理平台

图3．7实验系统数据采集及处理平台

数据采集及处理平台如图3．7所示，作为系统核心部分的数据采集及处理软件

界面见图3．8，该软件程序由Visual BASIC语言编写，能实现对六个送粉管道上的

涡街流量计测量到的气粉混合物流量，气化剂总管道上的涡街流量计测量到的总

空气流量，液化气管道上的涡街流量计测量到的液化气流量以及径向布置在气化

炉四个不同高度水平面上测温孔内的热电偶测量到的炉内温度进行自动采集和

显示，并根据实验人员需要进行数据保存、查询、导出和清空操作。

如图3．8所示，进行实验时，当系统各部件运行正常，数据显示稳定并达到采
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集条件后，可点击软件操作界面上方的“保存数据"菜单，然后点击弹出对话框

上的“确定"按钮，即可开始记录数据。

图3．8实验系统数据采集及处理软件界面图

图3．9数据采集及处理系统数据库界面图

在实验过程中或实验结束后，需要观察或查询实验数据时，可点击软件操作

界面菜单栏上的“数据报表查询"选项，点击下拉菜单上的“气化炉"按钮即可

进入数据库，如图3．9所示，数据库中可显示每隔5s记录的包括实验详细时间，各

涡街流量计测得流量和各热电偶温度计测得温度在内的数据。可通过勾选数据库

下方的复选框选定通过年月或具体时间，然后点击“查询"按钮查询特定实验数

据，当需要对选定数据进行打印输出时，可点击“数据导出"按钮，在弹出对话

框中对文件命名并进行确认操作后，数据将保存到指定文件存储路径下的同名
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Excel文件中，然后可在该文件中对实验数据进行编辑和打印输出。

当数据库容量已满需要清空后再重新进行记录时，可点击菜单栏上的“数据

清空’’选项，然后点击下拉菜单上的“气化炉"按钮即可清空原有实验数据重新

进行存储。

3．4小结

为实现煤粉的无焰氧化气化，根据前述先进气化技术分析，本章设计、开发

了一套基于无焰氧化的气流床粉煤气化实验系统：

(1)根据前人总结的无焰氧化的实现条件，设计了一台无焰氧化气化实验

炉，并对其炉内结构、无焰氧化气化实现途径以及两者之间的影响进行了分析，

在此基础上，对整个实验系统的方案进行了初步设计，设计方案包括气化炉本体、

鼓风机、给粉系统、气化剂供应系统、点火系统、煤气输送系统、冷却系统、测

量系统共八个部分。

(2)根据实验系统初步设计方案，进行了炉膛容积热负荷计算、炉膛截面

热负荷计算、物料平衡计算，根据计算结果，对实验系统管道、煤粉仓、耐火隔

热材料等辅助设备和材料进行了设计计算，并在此基础上，进行了实验系统管道

阻力损失计算。

(3)根据上述计算结果，对实验系统初步设计方案进行了优化，为减小系

统阻力损失，调整了管道布置，使管道阻力从约2240Pa下降到约1560Pa，为保证

实验数据准确可靠，系统操作控制方便以及安全起见，增设了数据采集及处理系

统和控制及报警系统，并对其他一些系统辅助设备做了相应调整，最后根据优化

后方案，加工了一套无焰氧化气流床粉煤气化实验系统，为后续冷态及热态实验

奠定了良好的基础。





4．1实验目的

第四章气化炉冷态实验

气化剂从无焰氧化煤粉气化炉的错位对称布置的水平切向喷嘴高速喷入炉

内，使炉内气流产生强烈的旋转流动，而煤粉的气化效果直接决定于该旋转流场

组织的好坏，因此本研究的核心工作之一便是设计工况实现此流场。为此，本章

将测量气化炉内气流特性，以便为气化剂和煤粉的进料方式提供指导。

4．2实验内容及测试方法

本章使用热线风速仪对煤粉气化炉气化室内的流场进行测试与分析研究。气

化炉炉膛结构与测点布置如图4．1所示，气化室高1．0 m，内径O．48 m。在实验过

程中空气从炉体的气化剂水平切向喷嘴喷入气化室内，包括A．A、C．C和E．E平

面的水平切向喷嘴AQl、AQ2、CQl、CQ2、EQl或EQ2，具体喷入方式由设计

工况决定。

G厂

【a)竖直截面喷嘴和测温孔布置示意图

--]G
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(b)A-A截面测点布置示意图
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(c)C-C截面测点布置示意图 (d)E-E截面测点布置示意图 (e)G--G截面测点布置示意图

图4．1气化炉冷态流场测点布置示意图

本实验在气化室内四个等高水平截面和竖直中心截面的四条相交线上共布

置36个测点，如图4．1所示，即分别在A．A、C．C、E．E和G．G平面的水平直径

线上各布置9个测点，各平面上靠近炉壁的两个测点位于切向进口中心线上，即

与炉壁水平间距为20ram，中间各测点之间的水平间距为55 mm。各测点可用A1、

A2⋯A9、C1、C2⋯、C9、E1、E2⋯E9、G1、G2⋯G9表示。

本实验测量空气流量在60．1 80 m3／h范围内变化时的炉内流场。实验开始时，

首先启动气化剂供应系统，然后准确定位热线风速仪测量热线在炉膛内的空间位

置，再根据实验工况将空气流量从60 m3／h向180 m3／h变动，测量每变动30 m3／h

时每一测点的切向速度和G．G截面上测点的径向速度。

4．3实验工况

本冷态实验设计了四种典型工况，包括单喷嘴切向进气、单层双喷嘴错位切

向进气、双层四喷嘴分级错位切向进气和三层六喷嘴分级错位切向进气工况，设

计工况一和工况二的目的在于比较单喷嘴切向进气和单层双喷嘴错位切向进气

对炉膛内的流场分布的影响；工况三条件下四个喷嘴的进风量均相等，是分级气

化对应的一种最简单形式；第四种工况是煤粉分级气化的一种较复杂冷态工况，

六个喷嘴的进风量也完全相等。完整的冷态试验工况如表4．1所示。

表4．1冷态实验工况

工况 二次风喷 喷嘴直径 总流量 单喷嘴流量 喷嘴出口速度

编号 嘴位置 (衄) (m3／h) (m3／h) (m／s)

l AQl 40 60 60 13．26

90 90 19．89

120 120 26．53
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图4．2单喷嘴进气工况下不同截面上各测点的切向速度分布图

从图4．2可以发现：

(1)不同流量条件下的空气喷出喷嘴后，流速迅速减小，到达A．A截面上

A9测点时大约降为喷嘴出E1流速的30％，例如空气总流量为60 11113／h时，喷嘴

出口速度为13．26 m／s，到达A9测点时的切向速度为4．25 m／s，速度约降低了

68％：

(2)喷入风量越大，任一水平截面上测点的切向速度值越大；

(3)越靠近各水平截面上炉体中轴线处的切向速度越小，这主要是因为切

向喷嘴出口紧贴炉壁，喷入的高速气流沿炉壁高速旋转，内侧气流也被带动发生

旋转，并形成水平截面上由外向内逐渐减小的速度梯度；

(4)单喷嘴喷入空气造成炉内水平面上的速度场相对炉内中轴线发生偏移，

使得每个水平截面的中心速度并不为0，而是仍存在一定程度的切线速度，大致

处于0．1 m／s之间，速度方向与进气方向一致：

(5)随喷入炉内气流的下旋移动，气流速度逐渐衰减，各水平截面上切圆

半径较大处测点的切向速度呈逐渐减小的趋势，如A9、Cl、E9和Gl的速度分

别为4．25 m／s、3．25 m／s、2．37 m／s和1．68 m／s。

(6)各水平截面X轴正方向上测点的切向速度绝对值均大于X轴负方向

上对称测点，这也证明了炉内速度场的偏移。

4．4．2单层双喷嘴错位切向进气工况下切向速度场

采用A．A截面上喷嘴AQ]与AQ2错位切向进气时，气化炉内不同高度水平

截面上各测点的切向速度分布如图4．3所示。

将下图与图4．2比较得知，单层双喷嘴进气工况和单喷嘴进气工况的速度场

的相同之处在于，四个水平截面上36个测点的切向速度均随喷入炉内空气量的

增加而变大，越靠近炉体中心线处的切向速度绝对值越小，并随着气流的旋转下

移，各截面上位于相同竖直轴线上测点的切向速度呈逐渐减小的趋势。
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图4．3单层双喷嘴进气工况下不同截面上各测点的切向速度分布图

两者的不同之处在于，单喷嘴切向进气形成的速度场相对于炉内中轴线在进

气方向上发生了一定程度的偏移， 而采用位于同一水平面上的双喷嘴错位切向

进气时，气流在炉内发生同向旋转，炉内各测点的切向速度场相对于所在水平面

截圆圆心呈对称结构，形成由外向内逐渐减小的对称旋转速度梯度场，并且由于

将单喷嘴工况下的等量空气流量平均分配给两个喷嘴，使得每个喷嘴的出口速度

降低，从而造成整个炉内的速度值和单喷嘴进气工况相比有所下降。

4．4．3双层四喷嘴分级错位切向进气工况下切向速度场

采用A．A和C．C两层水平截面上的AQl、AQ2、CQl、CQ2四个喷嘴分

级错位切向进气时，气化炉内不同高度水平截面上各测点的切向速度分布如图

4．4所示。

从图中可以看出，该工况下气化炉内的速度场和单喷嘴进气工况、单层双喷

嘴进气工况相比，三者的相似之处在于，随喷入空气流量的增大，炉内相同测点
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的切向速度值也相应增大；越靠近炉内牛

气流的下旋移动，位于同一竖直轴线上庙
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嘴进气工况有区别的地方在于，炉内各

双喷嘴进气工况相比其对称中心更接近

炉内中轴线，从双层错位切向布置的四个喷嘴喷入的气流在炉内带动周围空气进

行同向旋转，并形成了由外向内逐渐减小的对称旋转速度梯度场。

将图4．4(b)与图4．3(b)进行比较可以发现其与单层双喷嘴进气工况也有

所区别的地方，即C．C截面上测点的切向速度梯度有所增大，这是因为在C．C截

面上增加了两个错位切向布置的喷嘴；而且分别将图4．4(c)、4．3(c)和4．4(d)、

4．3(d)做比较，还可以发现炉体下段区域测点的切向速度变化趋于平缓，速度

梯度降低。



4．4．4三层六喷嘴分级错位切向进气工况下切向速度场

采用A．A、C．C和E．E三层水平截面上的AQI、AQ2、CQl、CQ2、EQl、

EQ2六个喷嘴喷入空气时，各测点的切向速度分布见图4．5。
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图4．5三层六喷嘴进气工况下不同截面上各测点的切向速度分布图

从图中可以看出，该工况下气化炉内的速度场和单喷嘴进气工况、单层双喷

嘴进气工况、双层四喷嘴进气工况相似的地方是，随入炉空气量的增大，各测点

的切向速度值均相应增大；越往炉内中轴线靠近，测点的切向速度越小；并且随

着入炉空气的旋转下移，处于相同竖直轴线上点的切向速度也逐渐减小。

与单层双喷嘴进气工况、双层四喷嘴进气工况相似但与单喷嘴进气工况有所

区别之处在于，炉内呈现对称切向速度场，从三层水平截面上的六个喷嘴喷入的

气流带动炉内空气进行同向旋转，并形成由外向内逐渐减小的对称旋转速度梯度

场。

将图4．5(c)与图4．4(c)、4．3(c)进行比较可以发现E．E截面上测点的切

向速度梯度有所增大，主要是因为在E．E截面上又增加了两个错位切向布置的喷
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嘴；而且将图4．5(d)与图4．4(d)、4．3(d)做比较，还可以发现炉体下部区域

水平截面和相同竖直轴线上点的切向速度梯度更小。

4．4．5四种工况下G．G截面径向速度场

因为G．G截面位于炉膛下部气化反应区，该区域的流动特性对气化反应区的

温度分布有着重要影响，进而会对其他气化特性造成影响，故为了全面了解该区

域的流场分布，研究者又测试了单喷嘴切向进气、单层双喷嘴错位切向进气、双

层四喷嘴分级错位切向进气和三层六喷嘴分级错位切向进气等四种工况下G．G

截面上各测点的径向速度，如图4．6所示。
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图4．6四种进气工况下G-G截面上各测点的径向速度分布图

从图中可以看出，四种工况下G．G截面的径向速度场的相似之处在于，随入

炉空气量的增大，各测点的径向速度值均相应增大：各种空气流量条件下，都是

位于炉内中轴线处测点的径向速度最小。

随喷嘴个数和层级的增加，各工况下G．G截面的径向速度场也呈现各自不同

的特点：单喷嘴切向进气工况下，A3和A7测点的径向速度值最大，并呈现分别
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向炉内中轴线和炉壁靠近而均逐渐减小的趋势，但向炉壁靠近时速度减小的趋势

较为平缓；单层双喷嘴进气工况下，A2和A8测点的径向速度值最大，也呈现分

别向炉内中轴线和炉壁靠近而速度值均逐渐减小的趋势，并且向炉壁靠近时减小

的趋势更为平缓，而且该工况下各测点的径向速度梯度减小；双层四喷嘴进气工

况下，靠近炉壁的A1和A9测点的径向速度值最大，并沿截圆半径向炉内中轴

线靠近而逐渐减小，但A2、A8测点的径向速度值仅略小于A1、A9测点，并无

明显差距，并且各测点的径向速度梯度更小；三层六喷嘴分级错位切向进气工况

下，仍然是靠近炉壁的A1和A9测点的径向速度值最大，并呈现沿截圆半径向

炉内中轴线靠近而逐渐减小的趋势，但A2、A3、A7、A8测点的径向速度值与

A1、A9测点的差距很小，故近似呈现沿截圆半径向炉内中轴线靠近，径向速度

先保持稳定再缓慢减小的趋势，而且径向速度梯度很小，如入炉空气量为180m3／h

时，A1和A5测点的径向速度差值仅为0．99m／s，小于lm／s。

仔细研究还可发现，随喷嘴个数和层级的增加，G．G截面的整体径向速度水

平逐渐降低，高径向速度区向炉壁和炉内中轴线两个方向扩张，而低径向速度区

则逐渐向炉内中轴线处收缩，相应的该截面的径向速度梯度也逐渐变小，这在一

定程度上反映了在各自工况下，炉内中轴线处径向速度相对交大而炉壁处径向速

度相对变小的趋势。

4．5小结

本章以常温空气为工质，在无焰氧化气化炉内进行了冷态实验，使用热线风

速仪测量气化炉内四个不同高度水平截面上的36个测点的切向速度和最下层水

平截面的径向速度，并根据常温空气无焰氧化技术在煤气化技术中的实现条件，

针对不同的空气入炉方式和不同的空气流量设计了多种实验条件，最后根据实验

结果对单喷嘴切向进气、单层双喷嘴错位切向进气、双层四喷嘴分级错位切向进

气和三层六喷嘴分级错位切向进气等四种工况下气化炉内的空气流场特点进行

了对比分析：

(1)四种不同工况下气化炉内空气流动的共同特点是：随喷入炉内空气量

的增加，炉内各点的切向速度均相应增大；不同高度水平截面上均存在速度梯度，

越靠近炉体壁面切向速度越大，越靠近炉内中轴线切向速度越小；伴随喷入炉内

气流的旋转下移，位于相同竖直轴线上点的切向速度呈逐渐减小的趋势。

(2)四种工况下炉内气流运动的区别在于：因工况l为单喷嘴切向进气，

使得炉内气流运动的旋转中心产生偏移，喷入空气量越大，越靠近喷嘴出口的水

平面上的偏移量越大；而单层双喷嘴进气工况、双层四喷嘴进气工况和三层六喷

嘴进气工况均采用的是关于中心对称布置的切向进气喷嘴，喷入的气流带动炉内

空气发生同向旋转，形成相对炉内中轴线呈对称结构的旋转空气流场并呈现由外
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内逐渐减小的对称旋转速度梯度；双层四喷嘴进气工况采用的是双层分级错位

向进气，与单层双喷嘴进气工况相比，因其在炉体的中上部C．C截面上增加了

个和上层喷嘴呈90。角布置的切向喷嘴，使得气化炉中上部水平截面上的速度

度有所增大，炉体中下部及下部区域各水平截面的切向速度梯度减小，炉体下

区域相同竖直轴线上点的切向速度梯度也逐渐减小；三层六喷嘴进气工况是对

层四喷嘴进气工况的强化，其在炉体的中部E．E截面上又增加了两个和上一层

嘴平行布置的错位切向进气喷嘴，使得和双层四喷嘴进气工况相比，炉体中部

域水平截面的切向速度梯度也有所增大，炉体下部区域水平截面和相同竖直轴

上点的切向速度梯度更小。

(3)四种工况下G．G截面的径向速度分布的相同特点是，随入炉空气量的

大，整个截面的径向速度水平相应提高；各种空气流量条件下，炉内中轴线处

点的径向速度均为最小值；而不同之处在于，随喷嘴个数和层级的增加，该截

的径向速度水平逐渐降低，高径向速度区向炉壁和炉内中轴线两个方向扩张，

低径向速度区则逐渐向炉内中轴线处收缩，相应的径向速度梯度也逐渐变小，

映出在各自工况下炉内中轴线处径向速度相对增大，而炉壁处径向速度相对减

的趋势。

综合上述分析可以得出如下结论：单层双喷嘴错位切向进气、双层四喷嘴分

错位切向进气和三层六喷嘴分级错位切向进气三种工况明显优于单喷嘴切向

气工况，并随着喷嘴层级和个数的增加，炉内的旋转流场分布更加均匀，这也

验证了在该气化炉内实现旋转速度梯度场的可行性，并从冷态流场角度为在炉内

能够实现常温空气无焰燃烧提供了重要支撑。下一章将对这三种工况所对应的进

料方式进行热态实验研究。



第五章煤粉无焰氧化气化实验研究

5．1实验目的

为了在气流床粉煤气化炉中实现常温空气条件下的无焰氧化气化反应并研

究其气化特性，设计了不同的实验工况，以获得不同工况下的炉内温度场、合成

气组分浓度和流速，并以高效气化和液态排渣为目标，对干煤气热值、碳转化率、

气化效率等技术指标进行分析，寻求实现具有无焰氧化特征的高效粉煤气化反应

的最佳运行参数，并分析不用运行参数对气化结果的影响，为更深入的探索干煤

粉的无焰氧化气化机理奠定基础【6％70】。

5．2实验煤种特性

本实验用煤粉取自湘潭电厂，其工业分析、元素分析和煤灰熔融特性分别如

表5．1、表5．2和表5．3所示，收到基低位发热量为20035．72 kJ／kg。

表5．1煤粉的工业分析 (％)

成分 Mad A甜 ％ FCad Ad Vd FCd Vdaf FCdaf

含量 1．37 33．65 13．39 51．59 34．12 13．58 52．30 20．6l 79．39

表5．2煤粉的元素分析 (％)

成分 C H O N S

含量 53．42 2．82 6．37 0．90 1．69

表5．3煤灰的熔融特性 (℃)

指标 变形温度 软化温度 半球温度 流动温度

温度 1226 1370 1370 >1520

5．3实验内容及测试方法

在实验过程中，载有煤粉的气粉混合物从气化炉的水平径向喷嘴喷入炉内，

包括A．A、C．C和E．E平面的喷嘴AJl、AJ2、CJl、CJ2、EJl和EJ2，而空气则

仍然从炉体的气化剂水平切向喷嘴AQl、AQ2、CQl、CQ2、EQl和EQ2喷入气

化室内，具体喷入方式由设计工况决定。

本实验在气化室内测温孔所在的四个等高水平截面和竖直中心截面的四条

相交线上共布置32个测点，如图4．1(a)和图5．1所示，即分别在B．B、D—D、F．F
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和G—G平面的水平直径线上各对称布置8个测点，可分别用B1、B2⋯B8、D1、

D2⋯D8、F1、F2⋯F8、G1、G2⋯G8表示，各平面上靠近炉壁的测点l和测点8

与炉壁水平间距为1 0mm，测点4和测点5水平间距为40mm，即分别与炉内中

轴线相距20mm，其余各测点之间的水平间距为70 mm。

1

(a)B·B和F-F截豳温度测点布置图 (b)D·D和G-G截血温度测点布置图

图5．1气化炉内温度测点布置图

具体实验过程如下：

(1)打开冷却水阀门，喷水至冷渣槽内液面封住排渣口，启动引风机和鼓

风机，打开气化剂总管道阀门，调节各气化剂分管道阀门开度，使空气以一定速

度从切向喷嘴喷入，然后将液化气燃烧器点火后插入燃烧器插孔中，对炉膛进行

升温预热，调节排烟管道阀门开度，以保证炉膛内的升温速率，当炉膛内靠近炉

壁处温度达到1000℃时，预热完成；

(2)启动螺旋输粉机，打开载气总管道阀门，调节各输粉分管道阀门开度

和螺旋输粉机电机频率，使空气以一定的速度将煤粉由径向喷嘴送入炉内，同时

调节气化剂供应量，此时炉内煤粉完全燃烧，炉内温度迅速升高；

(a)有焰模式

图5．2两种气化火焰图像的对比

(b)无焰模式



(3)当炉温升高到预定温度后，调节指定工况下相应的输粉管道阀门和气

化剂管道阀门开度，使炉内火焰转变为无焰模式(如图5．2所示)并待工况稳定

后，开始进行煤粉无焰氧化气化实验，调整插入各层测温孔内热电偶的深度，使

得数据采集系统自动采集各测点的温度值，通过取样管收集煤气(如图5．3所示)，

使用1903型奥氏气体分析仪(如图5．4所示)分析气体成分，并使用热线风速仪

测定合成气管道中气体流速：

1903型奥氏气体分析仪气体成分分析原理如下：

1)二氧化碳

C02+2KOH=K2Cq+H20 (5．1)

2)不饱和碳氢化合物

2CH2+Br2=BrCH2+CH2Br (5．2)

2CH+2Br2=BrCH+CH+CHBG (5．3)

3)氧气

C6H3(OH)3+3KOH=C6H3(OK)3+3H20 (5．4)

2C6H3(似)3+杉02=(锨)3C6H2+C6H2(似)3+日2D (5．5)

4)一氧化碳

aa2+Cu=2CuCI (5．6)

2CuCI+2C0=Cu2 C12．2C0 (5．7)

Cu2C12．2C0+4NH3+2H20=2Cu+2COONH4+2NH4CI(5．8)

5)氢气和甲烷

①燃烧反应公式

2卫+02=2H20 (5．9)

CH‘+202=C02+2H20 (5．10)

②体积计算公式

H2％=必№+B—c)一2×(C—D)】 (5．11)

CH。％=C—D (5．12)

式中：A—100IIll分析气体，减去C02、02、e以、CO后剩余气体体积百
分数，％；

B一引入的D’体积百分数，％；

C一混合燃烧后的气体体积百分数，％；

D一混合燃烧后的气体经氢氧化钾溶液吸收后的体积百分数，％。

(4)调整运行参数，改变实验工况，重复进行操作(3)，本实验主要通过

改变喷嘴数量和入炉空气量来实现变工况；

(5)实验结束，首先停止给煤，待炉膛温度降到200"C以下后关停鼓风机，
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后关引风机，最后关冷却水阀门，完成停炉操作。

2

l

7

6

5

4

3

2

1．橡胶输气管2．取样管3．取样球胆

图5．3合成气取样现场图

12

13

l-变压器2-取样球胆3-CO吸收瓶l 4-CO吸收瓶2 5．干燥管6-CO吸收瓶3 7-02吸收瓶

8-氨气吸收瓶9-CnHm吸收瓶 10-C02吸收瓶 11．水准瓶 12．燃烧瓶 13．量管及套筒

图5．4 1903型奥氏气体分析仪

3



5．4实验工况

表5．4无焰氧化气化实验工况

工况编号 煤粉喷嘴位置 气化剂喷嘴位置 总空气流l(m3／s) 氧碳原子比

49．86 O．7

56．98 0．8

64．1l O．9
l AJl、AJ2 AQl、AQ2

71．23 1．0

78．35 1．1

85．48 1．2

49．86 O．7

56．98 0．8

AJl、AJ2、CJl、 AQl、AQ2、CQl、 64．11 0．9
2

CJ2 CQ2 71．23 1．O

78．35 1．1

85．48 1．2

49．86 O．7

56．98 O．8

AJl、AJ2、CJl、 AQl、AQ2、CQl、 64．11 O．9
3

，CJ2、町l、日2 CQ2、EQl、EQ2 71．23 1．0

78．35 1．1

85．48 1．2

根据气化剂流量范围以及无焰氧化煤粉气化炉的进料方式，本实验在供煤量

50kg／h的情况下设计了三种典型工况，分别是单层喷嘴喷气进料、双层喷嘴喷气

进料和三层喷嘴喷气进料，各种工况下，通过改变气化剂流量测试炉内温度、合

成气组分浓度和流速，并研究其对气化特性的影响。完整的粉煤气化实验工况如

表5．4所示。

5．5实验结果与分析

5．5．1炉内温度场

单层双喷嘴进料工况下，采用A．A水平截面上AJl、AJ2径向喷嘴喷入煤粉，

AQl、AQ2切向喷嘴喷入空气时，随氧碳原子比的变化，气化炉内四个水平截面、
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图5．6所示。
氧碳原子比

‘
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忒x．
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臣炉内中心轴线的距离／nwn

Co)D-D截面

铆 ·lOO O lOO 200

距炉内中心轴线的距鼻肝哪

(由G-G截面

同截面上各测点的温度分布图

从图5．5和图5．6可以发现：

(1)B-B截面上越靠近炉壁的测点温度越高，并随着离炉壁距离的增大而

逐渐降低，在炉内中轴线附近达到最低，温差最大可达约300℃，各测点间温度

梯度约为90"C，这是因为B．B截面紧邻进料A．A截面下方，气化剂沿炉壁切向

高速喷入炉内，氧气浓度较高，高速气流迅速卷吸水平旋流上游径向喷嘴喷入的

煤粉，煤粉颗粒迅速升温，大量挥发分从颗粒表面析出并燃烧，发生强烈的旋流

氧化反应，从而使得靠近炉壁处温度较高，但是由于煤粉和气化剂分别由各自喷

嘴喷入而未进行预混，造成高速旋转气流未能旋至进料水平截面附近的中心区

域，使得该区域的氧分子浓度较低，煤粉颗粒的氧化反应较弱，温度较低，如氧

碳原子比为1．0时A1测点的温度为1314"(2，而A4测点的温度仅为1037"(2；

(2)D-D、F-F截面上温度变化趋势与B．B截面类似，愈往炉内中轴线靠近

温度越低，但相对B—B截面，靠近炉壁处的温度有所降低，而靠近炉内中轴线处



的温度有所升高，这使得这两个水平截面上的温差减小，温度梯度也相应减小，

这主要是因为随旋流气化剂和煤粉混合物的旋转下移，旋转半径逐渐减小，旋流

区内外热交换增强，使得温度梯度减小；

100 200 啪400 500 600 700

距炉顶的距离^Tm

(a)R=10mm

lOO 200 鼬400 5∞e∞ 700

距炉瑗的距离／ram

(c)R=lS0mm

lOO 瑚 300柏O∞O Boo 700

距炉顶的距离Imm

(b)R=80mm

lOO 200 3∞400 5∞ 600 7∞
雁炉顶的距直栅m

(d)R=220mm

图5．6单层双喷嘴进料工况下不同测量半径上各测点的温度分布图

(3)G．G截面上温度变化趋势与B．B、D．D、F．F截面正好相反，从炉壁往

炉内中轴线靠近，温度呈逐渐上升的趋势，但温度梯度很小，温差不超过30℃，

并随氧碳原子比的增大而减小。出现这种现象的原因是煤粉在高速旋转卷吸的气

化剂气流驱动下扩散到了下游炉膛空间，气化反应空间成倍增大，反应热也弥散

到整个气化反应区域内，使得整个炉膛温度分布均匀，温度梯度降低，炉膛出口

处温度水平在较高氧碳原子比条件下能达到11 l 0℃以上，同时旋流发生衰减，旋

转半径逐渐减小，使得越靠近炉内中轴线处切向速度越小，而径向速度则相应变

大(如图4．6所示)，气化室下端渐缩形状的合成气出口也增强了径向速度变大的

趋势，从而使得靠近炉内中轴线处反应气体浓度最大，并呈现沿截圆半径向炉壁

靠近而逐渐减小的趋势，造成炉内中轴线处温度高于靠近炉壁处温度的现象；

(4)在竖直方向上，随距炉顶距离的增大，靠近炉壁处测点的温度逐渐降

低，而炉内中轴线附近测点的温度变化则呈先升高后降低的趋势；
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图5．7双层四喷嘴进料工况下不同截面上各测点的温度分布图
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两者的不同之处在于：

(1)D．D截面上整体温度水平高于B．B截面，而不是和单层双喷嘴进料工

况类似低于B．B截面，造成这种差别的原因主要是由于D．D截面紧邻增加的喷

嘴所在C．C截面下方，上层进料水平面的可燃性气体旋转下移至C．C进料水平面，

当该水平面上的进料喷嘴喷入空气时，一部分可燃性气体迅速发生氧化反应并放

出大量热量，使得D．D水平测温面上的整体温度水平高于B-B截面：

(2)因为煤粉由单层双喷嘴进料工况下两个径向对置喷嘴等量喷入炉内改

为两层共四个喷嘴等量喷入，使得每个喷嘴喷入的煤粉量减少1／2，燃料量的减

少导致化学反应放热的减少，使得B．B截面上靠近炉壁处温度比单层双喷嘴进料

工况低，而因为煤粉同时由位于B．B测温水平面下方的C．C进料水平面上的喷嘴

喷入，使得B．B截面上靠近炉内中轴线处温度比单层双喷嘴进料工况高；

100 200 柚,'tOO fr00 emo 700

雁妒顶的砸离／tmn

(a)R=10mm

100 2m 300 400 500 800 "t00

距炉顶盼距离／ram

(b)R=80mm

1叩 删 删400 叫 叫 iuwJ 100 200 期400 锄800 700

距炉璜的距tt／mm 距炉顶的距离，mm

Co)R=150mm(d)R=220mm

图5．8双层四喷嘴进料工况下不同测量半径上各测点的温度分布图

(3)F．F、G．G截面上各测点温度高于单层双喷嘴进料工况下，而且靠近炉

壁处和靠近炉内中轴线处测点的温度差更小，温度梯度也相应变小，这是因为双

层进料使炉内气流旋转更加强烈，旋转半径更大，使得气化反应空间变大，反应

放热的扩散区域也相应变大，而且可燃性气体在炉内停留时间增加，使得整个炉

膛温度分布更加均匀，如氧碳原子比为1．O时，炉膛下部空间平均温度水平约为



11 30℃。

三层六喷嘴进料工况下，采用A．A水平截面上AJl、AJ2和C．C水平截面上

CJl、CJ2以及E—E水平截面上EJl、EJ2共六个径向喷嘴喷入煤粉，AQl、AQ2、

CQl、CQ2、EQl和EQ2切向喷嘴喷入空气，增加的下层喷嘴和中层喷嘴平行布

置，随氧碳原子比的变化，气化炉内四个水平截面、四个测量半径上各测点的温

度分布如图5．9和图5．10所示。

将图5．9与图5．5、图5．7，图5．10与图5．6、图5．8比较得知，三层六喷嘴进

料工况和单层双喷嘴进料工况、双层四喷嘴进料工况的温度场的相似之处在于，

上方三个水平测温平面上的温度沿截圆半径逐渐降低，而位于最下面的G．G水平

测温平面的温度变化趋势与之相反，逐渐升高，并且随氧碳原子比从0．8增大到

1．2，所有测点的温度均相应升高。
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图5．9三层六喷嘴进料工况下不同截面上各测点的温度分布图

与双层四喷嘴进料工况相似但与单层双喷嘴进料工况有区别的地方在于：

B—B截面上靠近炉壁处温度比单层双喷嘴进料工况低，靠近炉内中轴线处温度比

单层双喷嘴进料工况高，D．D截面上整体温度水平高于B．B截面，F-F、G．G截



面上各测点温度高于单层双喷嘴进料工况，而温度梯度小于单层双喷嘴进料工

况；
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图5．10三层六喷嘴进料工况下不同测量半径上各测点的温度分布图

分别将图5．9(b)、5．7(b)，图5．9(C)、5．7(c)和图5．10(d)、5．8(d)

进行比较，可以发现与双层四喷嘴进料工况也有所区别的地方，主要包括以下方

面：

(1)F．F截面上靠近炉壁处温度比D．D截面上靠近炉壁处温度高，而不是

和双层四喷嘴进料工况类似比D．D截面低，这主要是由F．F截面上方增加的E．E

进料水平面上的进料喷嘴造成的，上层和中层进料水平面的可燃性气体旋转下移

至E—E进料水平面时已开始进入气化反应区，故此时位于E．E进料水平面下方的

F．F测温平面上的温度已经处于较高水平，而当E．E水平面上的进料喷嘴喷入煤

粉和空气时，煤粉颗粒迅速升温燃烧，使得靠近炉壁处温度迅速升高，造成F．F

水平测温面上各个测点的温度均高于D—D截面；

(2)由于分层错位布置的三级进料喷嘴的存在，使得上层和中层进料水平

面产生的未完全反应的可燃性气体与下层喷嘴的煤粉和空气混合后，在旋流带动

下进一步旋转下移，在炉内停留时间继续延长，气化反应进行的更加完全，而且



处于旋流状态的大量煤粉颗粒和气化剂聚集在下部炉膛空间内，使得该区域温度

水平进一步提升，温度梯度也相应变小，温度分布更加均匀，如氧碳原子比为1．0

时，炉膛下部测温平面平均温度达到约1150℃，F5和F8测点的温度差仅为8℃。

5．5．2合成气组分浓度

从图5．1l可以看出，随氧碳原子比的升高，三种工况下的CO和H2浓度均

呈明显的上升趋势，如三层六喷嘴进料工况下，CO浓度由氧碳原子比为0．8时的

20．5％上升到氧碳原子比为1．1时的25．2％，上升幅度为22．9％，而H2浓度由氧

碳原子比为0．8时的2．5％上升到氧碳原子比为1．0时的5．6％，上升幅度高达124％，

但随着氧碳原子比的继续增大，二者的浓度则呈缓慢下降趋势，分别降到氧碳原

子比为1．2时的24．5％和4．2％，下降幅度分别为2．9％和25％；由此得到的合成气

的有效组分CO+H2的浓度也表现出先升高后降低的趋势，由氧碳原子比为0．8时

的23％上升到1．0时的30．3％，再降低到1．2时的28．7％，与CO和H2各自单独

的变化趋势基本相同。而C02的浓度变化趋势则有所不同，一直稳步上升，如单

层双喷嘴进料工况下，由氧碳原子比为0．8时的6．7％上升到1．2时的12．7％；CH4

的浓度也呈先上升后下降的变化趋势，如三层六喷嘴进料工况下，由氧碳原子比

为0．8时的0．5％先上升到1．0时的1．2％，再下降到氧碳原子比为1．2时的1．O％；

02的浓度随着氧碳原子比的增加逐渐变大，如单层双喷嘴进料工况下，由氧碳原

子比为0．8时的0．5％逐渐上升到1．2时的1．6％；N2的浓度变化趋势和CO、H2

的浓度变化趋势正好相反，呈现先明显下降再略微平缓回升的趋势，如在双层四

喷嘴进料工况下，N2浓度由氧碳原子比为0．8时的71．7％下降到1．1时的60．7％，

然后在氧碳原子比为1．2时又有所上升提高到61．3％。

造成上述现象的原因是，在煤粉供应量保持不变的情况下，入炉空气量的增

加使炉内供氧量也相应增加，并使得炉内温度上升，如图5．5．5．10所示，当氧碳

原子比较小时，虽然气化炉内表现出强烈的还原气氛，但因气化温度相对偏低，

造成气化反应速率相对缓慢，使得气化反应进行得不够彻底，并导致合成气中

CO、H2、C02和CH4的组分浓度均较低，而N2浓度较高，当随着入炉空气量的

增加氧气量也相应增加，氧碳原子比逐渐增大，气化炉内氧化气氛增强，碳的燃

烧反应放出热量所占的比重增加，C02生成量增加，并且气化温度升高，而气化

温度的身高进一步加速了C02的还原反应，使合成气中CO、H2、C02和CH4四

种组分的的浓度相应上升，而N2浓度降低，当继续增大空气量时，氧气过量，

炉内还原气氛减弱，过量的氧气与合成气中的CO和H2发生氧化燃烧反应，使合

成气中CO+H2的浓度降低，C02浓度继续增加，而随着CO和H2浓度的降低，

生成CH4的反应强度减弱，CH4浓度相应降低，N2浓度则略微有所上升。而合成

气中的02浓度自然随着供氧量的增加而上升。
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图5．1l三种工况下氧碳原子比发生改变时合成气各组分浓度变化趋势
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图5．12三种工况下氧碳原子比变化对合成气热值的影响

根据合成气中各有效成分浓度计算后，得到三种不同工况下氧碳原子比从

O．8升高到1．2时合成气热值的变化趋势如图5．12所示，从图中可以明显看出，

空气供应量亦即氧碳原子比增加对合成气热值的影响趋势是先增大而后缓慢减
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小，在氧碳原子比为1．1时达到最大值，产生上述现象的原因可利用图5．1l进行

解释，氧碳原子比的增大实质是入炉氧气量的增加，随之合成气有效组分CO+H2

的浓度也增加，合成气热值相应变大，然而当供氧量进一步增加时，造成合成气

中的有效组分CO和H2分别与氧气发生氧化反应，使得有效组分浓度降低，合成

气热值也随之降低。

如5．5．2所述，从单层双喷嘴进料工况变化到三层六喷嘴进料工况，炉内整

体温度水平的提升加速了煤粉颗粒的无焰氧化气化反应的进行，使得合成气中有

效组分的浓度升高，故煤气热值也相应升高，如氧碳原子比为1．1时，三种工况

下的煤气热值分别为3969kJ／Nm3，4260 kJ／Nm3和4477 kJ／Nm3，增加幅度分别为

7．3％和5．1％。

5．5．4碳转化率

碳转化率是指煤气化过程中被有效利用的碳元素占入炉碳的百分数，可用下

式进行计算：

r／：垒二堡竺：!丝!：!璺塑丝致⋯． (5．15)c 100％=———————_■—————二竺× t’·1)J
L入炉

式中：珊—碳转化率，％；

比一煤气量，Nm3／h，由煤气流速和煤气管道半径求得；

c入炉—进入气化炉内的碳元素质量，姆／h；
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图5．13三种工况下氧碳原子比发生改变时碳转化率的变化趋势

三种工况下，氧碳原子比对经过计算后得到的碳转化率造成的影响如图5．13

所示，随着氧碳原子比的增加，碳转化率也逐渐升高，但升高趋势逐渐平缓，如

三层六喷嘴进料工况下，氧碳原子比为O．8时碳转化率为82．04％，氧碳原子比为
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图5．14三种工况下氧碳原子比变化对冷煤气效率的影响

经过计算，分别得到三种工况下氧碳原子比从O．8变化到1．2时的冷煤气效

率，其变化趋势如图5．14所示。因为冷煤气效率与合成气热值相关，而根据前述

分析，随着氧碳原子比的增加，合成气热值呈先逐渐升高再缓慢降低的变化趋势，

故冷煤气效率的变化趋势也是随着氧碳原子比的增加而先升高后降低，并在氧碳



原子比为1．0时达到最高点，如三层六喷嘴进料工况下氧碳原子比为1．0时，冷

煤气效率为75．29％，而氧碳原子比为O．8和1．2时的冷煤气效率分别为64．02％和

64．09％。在相同氧碳原子比条件下，如前述分析，从单层双喷嘴进料工况变化到

三层六喷嘴进料工况时，煤气热值升高，故冷煤气效率也相应增加，如氧碳原子

比为1．0时，三种工况下的冷煤气效率分别为65．58％、70．10％和75．29％。

5．5．6煤耗

煤耗是指合成粗煤气中单位体积的有效气(CO+H2)所消耗的原料煤的质量，

其计算公式如下：

煤耗=丧xlo。％ (5．17)

式中：Got一给煤量，kg／h；

％效气—合成气中有效气(CO+H2)体积，^d／kg；
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图5．15三种工况下氧碳原子比变化对煤耗的影响

三种工况下氧碳原子比从0．8变化到1．2时，比煤耗的变化趋势如图5．15所

示。因为该参数表示的是煤粉消耗量与合成气有效成分的比值，而实验中给煤量

保持不变，合成气有效成分随氧碳原子比增大呈现先增加再减小的趋势，故比煤

耗呈现先降低而后上升的变化趋势，并在氧碳原子比为1．0时达到最高点，如三

层六喷嘴进料工况下氧碳原子比为1．0时，比煤耗为482 kg／1000Nm3(CO+H2)。

在相同氧碳原子比条件下，如前述分析，从单层双喷嘴进料工况变化到三层六喷

嘴进料工况时，合成气有效成分浓度升高，产生相同体积的合成气中有效气体积

增加，故比煤耗相应降低，如氧碳原子比为1．0时，三种工况下的比煤耗分别为

562．9kg／1000Nm3(CO+H2)、523．6k：g／1000Nm’(CO+H2)和482kg／1000Nm3(CO+H2)。

6l



5．6小结

本章以煤粉为原料，以常温空气为气化剂，在搭建的煤粉无焰氧化气化实验

系统平台上进行了干煤粉的气化特性实验，通过改变进料喷嘴层级、个数以及入

炉空气量等参数设计了多种工况，并使用热电偶测量了不同工况下气化炉内四个

不同高度水平测温平面上32个测点的温度，合成气组分浓度和合成气管道中气

体流速，然后根据实验结果分析了氧碳原子比和喷嘴布置方式对炉内温度场和合

成气组分浓度的影响，并根据实验测得的合成气组分浓度和流速对干煤气热值、

碳转化率以及冷煤气效率进行了计算，最后根据计算结果对氧碳原子比和喷嘴层

级、个数影响上述气化工艺指标的趋势和途径进行了分析，结果如下：

(1)随氧碳原子比的增加，炉内平均温度、C02浓度、02浓度和碳转化率

呈单调上升趋势，CO浓度、H2浓度、CO+H2浓度、CH4浓度、合成气热值以及

冷煤气效率呈先上升后下降的趋势，而N2浓度则呈先降低后缓慢回升的变化趋

势；随喷嘴层级和个数的增加，炉内平均温度、CO浓度、H2浓度、CO+H2浓度、

合成气热值、碳转化率和冷煤气效率均有所升高，而C02浓度、02浓度和N2浓

度则逐渐降低。

(2)根据实验研究结果，确定三层六喷嘴分级错位进料工况下氧碳原子比

为1．0时气化工艺参数最佳，此时炉内平均温度较高，绝大部分区域温度高于1150

℃，炉底出口处温度梯度最小，不超过8℃，并且有效气组分(CO+H2)浓度、

CH4浓度、合成气热值和冷煤气效率均达到最高点，分别为30．3％、1．2％、

4477kJ／Nm3和75．29％，碳转化率也处于较高水平，达到92．86％，而合成气中C02、

02和N2的浓度则处于相对较低水平。

上述气化指标表明，本气化炉的结构和喷嘴布置方式能够使煤粉在载气输送

下通过径向对撞布置的喷嘴进入炉内，并在分层错位切向布置的气化剂喷嘴产生

的高速旋转下移气流的带动下，迅速扩散到整个炉膛空间，将煤粉气化过程空间

化，与此同时，高速旋流强烈卷吸气流周边高温烟气，使氧分子浓度迅速降低，

温度迅速升高，并且炉内温度场分布均匀，使得无焰氧化反应得以实现的两个基

本条件得到满足，从而在炉内实现具有无焰氧化特征的煤粉气化反应，并且分层

错位切向对称偏置的气化剂喷嘴布置方式延长了煤粉在气化炉内的停留时间，并

将炉内的高温气化反应区下移，提升了下部炉膛空间包括排渣口处的温度水平，

使气化效率增强，达到了高效气化的技术指标，从而验证了在本气流床气化炉实

验系统平台上进行煤粉的无焰氧化气化特性研究的可行性，为下一步更深入的研

究奠定了坚实的基础。

(3)根据第一章所述，常规气流床气化的主要工艺参数为碳转化率98"

99％，有效气组分(CO+H2)浓度92--一95％，冷煤气效率80"-"83％，在本课题基



于无焰氧化的气流床粉煤气化实验中，碳转化率、有效气组分(CO+H2)浓度和

冷煤气效率的最大值分别为95．75％、35．3％、75．29％，均低于常规气流床气化技

术，尤其是有效气组分浓度差距很大，但这主要是因为气化剂的不同造成的，常

规气流床气化技术采用高温氧气作为气化剂，而本实验中的气化剂为常温空气，

故合成气中N2浓度很高，使得有效气组分浓度大幅降低，而且因为实验人员实

际操作经验欠缺，未能将实验平台各系统完美配合，加之时间有限，没有能够将

系统调试到最佳运行状态以获得更好的气化工艺参数，所以研究者认为本次实验

中获得的参数尚有较大的提升空间，到时方能充分展现无焰氧化气化的技术优

势。





总结与展望

本课题以干煤粉的洁净高效气化为背景，结合无焰氧化的技术优势和实现途

径分析，设计了一套以基于无焰氧化的气流床粉煤气化炉为主体的实验系统，并

在炉内进行了冷态流场测试和热态煤粉气化实验，主要成果如下：

(1)首先根据前人总结的无焰氧化的实现条件，设计了一台无焰氧化气化

实验炉，并在此基础上对整个气化实验系统的方案进行了初步设计，然后根据初

步设计方案，进行了炉膛容积热负荷和炉膛截面热负荷计算以及物料平衡计算，

又根据计算结果，对实验系统管道、耐火隔热材料等辅助设备和材料进行了设计

计算，并在此基础上进行了实验系统管道阻力损失计算，之后又以上述计算结果

为基础，对实验系统管道布置进行了优化，使管道阻力损失从约2240Pa下降到约

1560Pa，并在原方案气化炉本体、鼓风机、给粉系统、气化剂供应系统、点火系

统、煤气输送系统、冷却系统、测量系统等组成部分的基础上，增设了数据采集

及处理系统和控制及报警系统，最后根据优化后方案加工了一套基于无焰氧化的

气流床粉煤气化实验系统。

(2)根据常温空气无焰氧化技术在煤气化技术中的实现条件，以常温空气

为工质，在气化炉内进行了冷态实验，使用热线风速仪测量了单喷嘴切向进气、

单层双喷嘴错位切向进气、双层四喷嘴分级错位切向进气和三层六喷嘴分级错位

切向进气等四种不同工况下气化炉内四个不同高度水平截面上36个测点的切向

速度和G．G截面上9个测点的径向速度，然后根据实验结果对气化炉内空气流场

的特点进行了比较和分析，发现的相似点包括随空气总流量的增加，炉内各点的

切向速度均相应增大；不同高度水平截面上均存在速度梯度，越靠近炉体内壁处

的切向速度越大，越靠近炉体中轴线处的切向速度越小；伴随喷入炉内气流的旋

转下移，位于相同竖直轴线上点的切向速度呈逐渐减小的趋势。但区别在于单层

双喷嘴错位切向进气、双层四喷嘴分级错位切向进气和三层六喷嘴分级错位切向

进气三种工况的炉内气流特性要明显优于单喷嘴切向进气工况，并随着喷嘴层级

和个数的增加，炉体下部区域相同水平截面和相同竖直轴线上点的切向速度梯度

更小，炉内的对称旋转下移流场分布更加均匀，这也验证了在该气化炉内实现旋

转速度梯度场的可行性，从冷态流场角度为在炉内能够实现常温空气无焰燃烧提

供了重要支撑。

(3)以煤粉为原料，以常温空气为气化剂，在气化炉内进行了干煤粉的气

化特性实验，测量了单层、双层和三层喷嘴进料工况下氧碳原子比从O．8增加到

1．2时，气化炉内四个不同高度水平测温平面上的温度，合成气组分浓度和流速，

然后根据实验结果分析了氧碳原子比和喷嘴层级、个数对炉内温度场、合成气组



度、干煤气热值、碳转化率以及冷煤气效率的影响，发现随氧碳原子比以及

层级和个数的增加，炉内平均温度、合成气有效气组分(CO+H2)浓度、合

热值、碳转化率和冷煤气效率等主要气化工艺指标都有所升高，并最终确定

六喷嘴分级错位进料工况下氧碳原子比为1．0时气化工艺参数最佳，此时炉

大部分区域温度在1150℃以上，并且有效气组分(CO+H2)浓度、合成气热

冷煤气效率均达到最大值，碳转化率也相对较高。

这些气化指标表明了在本气流床气化炉内实现具有无焰氧化特征的煤粉气

应的可行性，这是因为本气化炉的结构和进料方式能够使煤粉在分层错位切

称偏置的气化剂喷嘴产生的高速旋转下移气流的带动下，迅速扩散到整个炉

间，而气流在做高速旋转运动的同时强烈卷吸周边高温烟气，使气化剂分子

迅速降低，炉内整体温度水平迅速上升，使实现无焰氧化反应的两个基本条

到满足，从而在炉内实现具有无焰氧化特征的煤粉气化反应，如图并且此种

剂喷嘴布置方式延缓了煤粉的降落过程，使其在炉内的停留时间增加，并造

内的高温气化反应区外扩下移，使煤粉气化过程空间化，炉内温度场分布均

提升了排渣口处温度水平，使气化效率增强，实现了高效气化的技术指标。

虽然本课题在自行设计搭建的基于无焰氧化的气流床煤粉气化实验系统平

进行了冷态和热态实验，并得到了一些结论，但由于时间关系，加之作者研

平有限，还有很多工作未能得到深入开展，作者认为还需要对以下方面进行

研究：

(1)本课题仅对炉膛下部区域炉内中轴线处温度高于靠近炉壁处温度的现

行了初步研究和分析，有必要深入探究产生该现象的原因和机理；

(2)本课题各实验工况中煤粉和气化剂喷嘴的进料量均完全相等，是一种

型的实验工况，有必要设计不同的进料比，研究各喷嘴进料量不同时对应工

的炉内冷态流场和煤粉气化工艺指标；

(3)本课题仅对水平布置的固定直径喷嘴工况进行了研究，有必要设计不

同的喷嘴倾斜角度和选用不同直径的喷嘴，以在不同的结构参数下进行冷态和热

态实验；

(4)本课题的热态实验仅以一种煤为气化原料，而煤种类繁多，各具特点，

当选用不同煤样作为实验对象时，实验结果有何相同和不同之处，值得深入研究，

并且在煤作为气化原料进行透彻研究后，有必要将研究对象向生物质、污泥等其

他原料拓展。
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