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摘要:结合神华包头煤化工有限责任公司 ＧＥ 水煤浆气化炉的实际生产运行情况ꎬ就洗涤塔排水管线堵塞磨损、激冷水泵

磨损、向气化后系统带水带灰等方面介绍了粗煤气洗涤效果不佳带来的问题ꎬ说明了煤气除尘优化的必要性ꎬ并设计了一款旋

风分离器ꎬ改变并优化了原有的粗煤气净化流程ꎬ在现有的工况下ꎬ计算旋风分离器的各项参数ꎬ经验证可以满足目前的生产

需要ꎮ
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　 　 ＧＥ 水煤浆气化技术是当前被广泛采用的新一

代先进洁净煤气化技术之一ꎮ 目前煤化工行业 ＧＥ
水煤浆加压气化通常采用激冷流程ꎬ本文中前段结

合现有 ＧＥ 水煤浆气化技术ꎬ从洗涤塔排水管线堵

塞磨损、激冷水泵磨损向气化后系统带水带灰等方

面介绍粗煤气洗涤效果不佳带来的问题ꎮ
本文中后段设计了一种轴径向旋风分离器并针

对粗煤气离心分离净化进行工艺计算ꎬ计算结果表

明该旋风分离系统适用于粗煤气的净化除尘ꎮ

１　 粗煤气净化除尘存在的问题

ＧＥ 水煤浆气化系统在运行过程中会出现较多

影响稳定运行的难题ꎬ尤其是粗煤气除尘效果不佳

导致的黑水管线、激冷水泵磨损堵塞等问题已成为

影响稳定生产的重要因素[１]ꎮ 粗煤气洗涤后的固

体颗粒多数集中在洗涤塔中ꎬ激冷水泵又从洗涤

塔中取水泵送到气化炉激冷室ꎬ这就导致了洗涤

塔排水管线和激冷水泵磨损和泄漏严重ꎬ阻碍了

正常生产ꎮ
１􀆰 １　 洗涤塔排水管线问题

洗涤塔底部的黑水排放管线是磨损泄漏最严重

的区域ꎬ本区域水质最差ꎬ水中夹带着固体灰渣颗

粒ꎬ高流速下ꎬ对管线造成了严重的磨损ꎬ在大颗粒

集中通过时ꎬ还会造成管线堵塞ꎮ
图 １ 是在气化炉停车ꎬ打开黑水管线堵板后管

线的堵塞情况ꎮ 表 １ 为 ２０１４—２０１６ 年 ３ 年时间内

洗涤塔排水管线出现的堵塞和磨损泄漏次数ꎮ 当出

现该类问题时ꎬ气化炉必须减负荷退气或停车处理ꎬ
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直接影响了装置的安全稳定运行ꎮ

图 １　 洗涤塔排水管线的堵塞情况

表 １　 洗涤塔排水堵塞及磨损统计

管线问题 ２０１４ 年 ２０１５ 年 ２０１６ 年

堵塞次数　 　 ４ ４ ５

磨损泄漏次数 ５ ６ ５

１􀆰 ２　 激冷水泵和激冷水管线的问题

洗涤塔内的水经激冷水泵后作为激冷水送至气

化炉ꎬ洗涤塔水浴固含量高ꎬ而激冷水泵需要持续泵

送洗涤塔的黑水ꎬ会造成激冷水泵机封泄漏和激冷

水管线的堵塞ꎬ进而导致激冷水流量因管线堵塞而

下降ꎬ严重时可能导致气化炉停车ꎮ 图 ２ 是激冷水

管线的堵塞情况ꎮ 表 ２ 是近 ３ 年因激冷水问题造成

的装置停车次数和经济损失ꎮ

图 ２　 激冷水泵及激冷水管线的堵塞情况

表 ２　 激冷水问题造成的停车次数及经济损失

事故统计及经济损失 ２０１４ 年 ２０１５ 年 ２０１６ 年

激冷泵机封泄漏停车次数 ５ ６ １

激冷水流量低停车的次数 １ ４ ２

事故造成经济损失 / 万元 ２４０ ４００ １００

１􀆰 ３　 洗涤塔至后系统带水带灰问题

气化产生的粗煤气的主要洗涤场所发生在洗涤

塔内ꎮ 如果洗涤塔的洗涤效果不佳ꎬ就会造成粗煤

气向后变换系统带水带灰严重ꎬ甚至会影响变换系

统催化剂活性ꎮ 造成这一现象的因素主要包括洗涤

塔内水质变差、洗涤塔内件脱落或损坏、系统热负荷

过高导致水循环温度上涨等ꎬ其中洗涤塔水质差是

导致往后系统带水带灰严重的主要因素ꎮ 图 ３ 是洗

涤塔内因系统水质差导致的结垢现象ꎮ

图 ３　 洗涤塔内因水质差导致的结垢现象

２　 粗煤气除尘优化的必要性

气化炉来粗煤气进入洗涤塔洗涤后会导致洗涤

塔内水质变差ꎬ进而会引起一系列影响气化装置稳

定运行的因素ꎮ 从目前的实际运行来看ꎬ亟需优化

洗涤工艺ꎬ加大粗煤气的除尘和洗涤力度ꎬ避免因水

煤气除尘洗涤不彻底而造成的气化炉无法长周期运

行ꎮ 丁振伟等[２]提出通过降低热流强度、扩大上升

管直径、加大激冷室液面上部分分离空间及气化炉

合成气出口增设气水分离器的改进措施来缓解合成

气带水问题ꎮ 本文中将设计一种新型的轴径向旋风

分离器并将其应用于现有 ＧＥ 水煤浆气化工艺过程

中ꎬ试图彻底解决水煤气洗涤不彻底的问题ꎮ

３　 旋风分离器的设计及原理

旋风分离器中颗粒分离的机理是颗粒由于离心

力的作用克服气流的阻力向壁面运动ꎬ到达壁面附

近后ꎬ由于边界层内较小的湍流ꎬ颗粒会沿着壁面进

入灰斗中ꎬ从而得到分离ꎮ 对于微细颗粒(粒径小

于 ５ μｍ)ꎬ由于其所受到的离心力小于气流对其的

阻力ꎬ因此ꎬ一般来说ꎬ这一类颗粒很难得到分离ꎮ
随着工业装置生产规模的提高以及操作条件变得更

为苛刻ꎬ对旋风分离器性能的要求也不断提高ꎮ 一

方面要求旋风分离器有更强的捕集细粉的能力ꎻ另
一方面要求旋风分离器的压降进一步减少ꎬ以降低

能耗[３－４]ꎮ 所以ꎬ迫切需要研究出高效能且低能耗

的新型旋风分离器ꎮ
本文中设计的气－液－固分离系统和方法从源

头上克服了现有粗煤气净化技术中存在的除尘效率

偏低、能耗大、用水量大、喷淋装置和管道易堵塞等

问题ꎬ对粗煤气的净化起到了超前效果ꎮ

４　 ２ 种煤气洗涤工艺对比

４􀆰 １　 原粗煤气洗涤流程简述

水煤浆和氧气在工艺烧嘴中充分混合雾化后进
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入气化炉的燃烧室内进行气化反应ꎮ 生成以 ＣＯ 和

Ｈ２ 为有效成分的粗合成气ꎮ 粗合成气与熔融态灰

渣一起向下ꎬ经过均匀分布激冷水的下降管进入激

冷室的水浴中ꎮ 激冷水泵从洗涤塔黑水排放管上部

抽取黑水ꎬ加压作为激冷水和文丘里洗涤器的洗涤

水ꎮ 从气化炉出来的饱和合成气进入文丘里洗涤

器ꎬ在这里与激冷水泵送来的工艺水混合ꎬ使合成气

中夹带的固体颗粒完全润湿ꎬ以便在洗涤塔内能尽

可能完全沉降ꎮ
从文丘里洗涤器出来的气液混合物进入洗涤塔

内ꎬ沿下降管进入塔底部的水浴中ꎮ 合成气向上穿

过水层ꎬ大部分固体颗粒沉降到塔底部与合成气分

离ꎮ 上升的合成气沿下降管和导气管的环隙向上穿

过 ４ 层固阀式塔板ꎬ与变换冷凝液泵送来的高温高

压变换冷凝液进行逆向接触ꎬ进一步洗涤除掉固体

颗粒ꎮ 合成气在洗涤塔顶部经过旋流板除沫器ꎬ除
去夹带在气体中的雾沫ꎬ然后离开洗涤塔到下游的

变换装置ꎮ
４􀆰 ２　 新粗煤气洗涤流程简述

粗合成气从下降管和导气管的环隙间上升ꎬ出
激冷室去初级旋风分离器ꎬ气固分离后ꎬ分离后的粗

煤气从出气口进入到文丘里洗涤器ꎬ与激冷水泵加

压后的激冷水进行洗涤ꎮ 原有的从激冷室出来的粗

煤气洗涤水不变ꎮ 携带一定含水量及灰尘量的粗煤

气通过轴径向初级旋风分离器的离心分离作用和重

力沉降作用实现粗煤气中液滴、灰尘与煤气的初步

分离ꎻ净化气从升气管顶部经二级雾化喷淋装置喷

淋雾化后进入后续除尘系统ꎬ分离出的固液混合物

从初级分离器底部排出ꎬ经加入一定剂量水处理剂

的静态混合器后与水处理剂作用进入次级旋液分离

器ꎬ经过二级离心分离及重力沉降后ꎬ上清液从排液

管送入碳洗塔塔盘ꎬ固含量较高的成分经锁斗集渣

系统排入渣收集池ꎮ 流程如图 ４ 所示ꎮ

图 ４　 新粗煤气洗涤工艺流程简图

５　 旋风分离器的设计计算

设计的新型气液固旋风分离系统中ꎬ集渣回收

系统和旋液分离器都是较成熟的系统ꎬ目前在 ＧＥ
水煤浆加压气化中普遍使用ꎬ已在工业化流程中实

践ꎬ能够在实际生产中使用并大型化ꎬ但是旋风分离

器从未在水煤浆加压气化中实现工业化和大型化ꎬ
需要结合粗煤气和气中灰渣的特性ꎬ定量计算和分

析在工业上的可行性ꎬ为工业化提供理论依据ꎬ以下

是结合实际生产状况进行的数据计算ꎮ
粗煤气的工艺条件: ｔ ＝ ２４２℃ꎬＰ ＝ ６􀆰 １ ＭＰａꎬ量

计显示 Ｖ标 ＝ ３０ × １０４ ｍ３ / ｈꎬ通过管道的直径 ＤＮ ＝
６００ ｍｍꎬ管壁厚度 ２８ ｍｍꎬ粗煤气中所含灰渣密度

ρｓ ＝ １ ２００ ｋｇ / ｍ３ꎮ
(１)工艺管道流量 Ｖ 的计算(分离器入口流量)
根据克拉伯龙公式计算:

ＰＶ ＝ ｎＲＴ (１)
ＰＶ / Ｔ ＝ Ｐ标 Ｖ标 / Ｔ标 (２)

式中ꎬＰ 为工艺条件下的压力ꎬＭＰａꎻＶ 为工艺条件

下的流量ꎬｍ３ / ｈꎻＴ 为工艺条件下的温度ꎬＫꎮ
由公式(２)可算得:Ｖ＝ ９ ２７７ ｍ３ / ｈ ＝ ２􀆰 ５７ ｍ３ / ｓꎬ

圆整得 Ｖ＝ ２􀆰 ６ ｍ３ / ｓꎮ
(２)工艺管道内流速 ｕｉ 的计算(分离器进口

流速)
ｕｉ ＝ Ｖ / Ａ (３)

式中ꎬＡ 为管道内的截面积ꎬｍ２ꎮ
已知 ＤＮ＝ ６００ ｍｍꎬ厚度 ２８ ｍｍꎬ可计算得知管

道内径＝ ５４４ ｍｍꎬ代入公式(３)可得 ｕｉ ＝ １１􀆰 ２ ｍ / ｓꎮ
(３)工艺管道内粗煤气密度 ρ 的计算

实际测得水煤气中的气体体积组成ꎬＨ２ ∶ ＣＯ ∶
ＣＯ２ ∶其他＝ ０􀆰 ３９ ∶０􀆰 ４１ ∶０􀆰 １９ ∶０􀆰 ０１ꎬ又测得水煤气中

的水气比＝ １􀆰 ３ꎬ可计算得:
Ｖ干气 ＝ １ / ２􀆰 ３ ＝ ４３􀆰 ４８％

Ｖ水蒸汽 ＝ １􀆰 ３ / ２􀆰 ３ ＝ ５６􀆰 ５２％

　 　 水煤气的平均摩尔质量:

∑ｎｉ ＝ Ｍｉ∗Ｖｉ ＝ １９􀆰 １４ ｇ / ｍｏｌ

　 　 水煤气标况下的密度:
ρ标 ＝ １９􀆰 １４ ｇ / ｍｏｌ∗２２􀆰 ４ Ｌ / ｍｏｌ ＝ ０􀆰 ８５４ ４ ｋｇ / ｍ３

　 　 引用公式(１)可得:
ρ ＝ ｐ∗Ｔ标 ρ标 / ｐ标 Ｔ ＝ ２７􀆰 ６３ ｋｇ / ｍ３

　 　 (４)粗煤气黏度 μ 的测定

在工况 Ｐ＝ ６􀆰 １ ＭＰａ、ｔ＝ ２４２℃的条件下ꎬ无法直

接测得气体的黏度ꎬ所以利用 Ａｓｐｅｎ 软件计算得出ꎬ
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μ＝ ０􀆰 ０２３ＣＰ＝ ２􀆰 ３×１０－５ Ｐａ􀅰ｓꎮ
(５)分离器尺寸的计算

一般旋风分离器以圆筒直径 Ｄ 为参数ꎬ其他尺

寸都与 Ｄ 呈一定比例ꎬ如图 ５ 所示ꎮ

图 ５　 旋风分离器设备尺寸

ｈ ＝ Ｄ / ２ꎬＢ ＝ Ｄ / ４ꎬＤ１ ＝ Ｄ / ２ꎬＨ１ ＝ ２Ｄꎬ
Ｈ２ ＝ ２ＤꎬＳ ＝ Ｄ / ８ꎬＤ２ ＝ Ｄ / ４

Ａ ＝ Ｖ / ｕｉ (４)

　 　 进口截面积 Ａ＝ｈ×Ｂ＝Ｄ２ / ８ꎬ代入公式(４)可得:

Ｄ＝ ８Ｖ / ｕｉ ＝ １􀆰 ３６３ ｍꎮ 圆整后得 Ｄ＝ １􀆰 ４ ｍꎮ
ｈ ＝ ０􀆰 ７ ｍꎬＢ ＝ ０􀆰 ３５ ｍꎬＤ１ ＝ ０􀆰 ７ ｍꎬＨ１ ＝ ２􀆰 ８ ｍꎬ

Ｈ２ ＝ ２􀆰 ８ ｍꎬＳ ＝ ０􀆰 １７５ ｍꎬＤ２ ＝ ０􀆰 ３５ ｍ

　 　 若设计为双进气ꎬ则 Ｂ双 ＝ Ｂ / ２ ＝ ０􀆰 １７５ꎬ其余参

数不变ꎮ
(６)固体颗粒在分离器内的离心沉降速度 ｕｒ

粗煤气中固体颗粒的粒径分布见表 ３ꎮ
表 ３　 粗煤气中固体颗粒的粒径分布

粒径范围 / μｍ ５~１０ １０~４５ ４５~７５ ７５~１５０

质量分率 / ％ ５ ３０ ６ ５９

ｕｒ ＝ ｄ２ρｓｕ２
ｉ / １８μＲｍ (５)

式中ꎬｄ 为颗粒的直径ꎬ分离的灰渣中 ７５ μｍ 以上的

颗粒占比最大ꎬ此处取值 ７５×１０－６ ｍꎻＲｍ 为旋转半径

近似取 ＲꎬＲ＝Ｄ / ２ ＝ ０􀆰 ７ ｍꎮ
代入公式(５)可得 ｕｒ(ｄ７５)＝ ２􀆰 ９１ ｍ / ｓꎮ
将直径 ５０ μｍ 和 １００ μｍ 的颗粒代入公式(５)

中可得 ｕｒ(ｄ５０)＝ １􀆰 ２９ ｍ / ｓꎬｕｒ(ｄ１００)＝ ５􀆰 １７ ｍ / ｓꎮ
(７)气体在分离器内的旋转圈数 Ｎｅ 的计算

气流的有效旋转圈数为 Ｎｅꎬ在分离器内的运行

距离是 ２πＲＮｅꎬ则停留时间:
θ ＝ ２πＲＮｅ / ｕｉ (６)

　 　 离心沉降时间:
θｒ ＝ Ｈ１ / ｕｒ (７)

式中ꎬＨ１ 为气室的高度ꎬＨ１ ＝ ２Ｄ＝ ２􀆰 ８ ｍꎮ
令 θｒ ＝ θꎬ可计算得:

Ｎｅ ＝ Ｈ１ｕｉ / ２πＲｕｒ ＝ ２􀆰 ４５

　 　 计算得出有效旋转圈数为 ２􀆰 ４５ 圈ꎮ
(８)临界粒径 ｄｃ

所谓临界粒径ꎬ是理论上在旋风分离器中能完

全分离下来的最小粒径ꎬ是判断分离效率高低的重

要依据ꎮ
ｄｃ ＝ ９μＢ / πＮｅρｓｕｉ (８)

　 　 得出 ｄｃ ＝ ２６􀆰 ５×１０－６ ｍ ＝ ２６􀆰 ５ μｍꎬ则理论上可

将 ２６􀆰 ５ μｍ 以上的颗粒全部除去ꎮ
(９)固体颗粒在分离器和管道中重力沉降速

度 ｕｔ

根据量纲为 １ 的数群 Ｋ 值判别固体颗粒在管

道中的沉降类型:

Ｋ ＝ ｄ
３
ρ(ρｓ － ρ)ｇ / μ２ (９)

　 　 分别取直径 ５０、７５、１００ μｍ 的固体颗粒代入公

式(９)可得:
Ｋｄ５０ ＝ ４􀆰 ２１ꎬＫｄ７５ ＝ ６􀆰 ３ꎬＫｄ１００ ＝ ８􀆰 ４３

　 　 由于 Ｋ 值大于 ２􀆰 ６２、小于 ６９􀆰 １ꎬ所以粗煤气中

固体颗粒多数沉降在过渡区ꎬ所以可用艾伦公式计

算沉降速度:

ｕｔ ＝ ０􀆰 ２７
ｄ(ρｓ － ρ)ｇ / ρ∗Ｒｅｔ０􀆰 ６ (１０)
Ｒｅｔ ＝ ｄｕｔρ / μ (１１)

　 　 将公式(１１)代入公式(１０)ꎬ则固体粒径 ７５ μｍ
颗粒的沉降速度 ｕｔ(ｄ７５) ＝ ０􀆰 ０８９ ｍ / ｓꎻ粒径 ５０ μｍ 的

颗粒沉降速度 ｕｔ(ｄ５０)＝ ０􀆰 ０５６ ｍ / ｓꎻ粒径 １００ μｍ 的颗

粒沉降速度 ｕｔ(ｄ１００)＝ ０􀆰 １２ ｍ / ｓꎮ
(１０)旋风分离器出口到下一设备管道长度 ｌ 的

选择

为了让固体颗粒驶出分离器后进入下一洗涤塔

前ꎬ不在或少在管道内沉降ꎬ需要确定最佳的管道

距离ꎮ
分别取管道内粒径占比最大的直径 ５０、７５、

１００ μｍ 固体颗粒进行计算ꎮ
已知目前水煤气管道的内壁直径 ＝ ５４４ ｍｍꎬ则

以管道中央计算 ｒｔ ＝ ０􀆰 ２７２ ｍꎮ
沉降时间 θｔ ＝ ｒｔ / ｕｔꎬ触壁时间 θ＝ ｌ / ｕｉꎻ若满足固

体颗粒不在管道上沉降ꎬ则要求 θ<θｔꎬ计算可得:
ｌｄ５０ < ５５ ｍꎬｌｄ７５ < ３４ ｍꎬｌｄ１００ < ２５ ｍ

　 　 若在未增加旋风分离器前ꎬ管道的长度最好要

小于 ２５ ｍꎬ才能有效阻止大颗粒沉降ꎮ 在增加分离

器后ꎬ由于 ７５、１００ μｍ 颗粒已基本被分离ꎬ所以管

道的长度小于 ５５ ｍ 即可满足要求ꎬ增加了管线的布

置弹性ꎬ但是需要注意的是ꎬ要根据现场的情况ꎬ尽
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可能地缩短管线长度和弯头数量ꎬ这样可以减少热

量损失、避免弯头处积灰ꎮ
　 　 (１１)分离效率 η０、ηｐ

旋风分离器的分离效率有 ２ 种表示法:一是总

效率ꎬ以 η０ 表示ꎻ一是分效率ꎬ又称粒级效率ꎬ以
ηｐ 来表示ꎮ 总效率是指进入旋风分离器的全部颗

粒中被分离下来的质量分数ꎬ总效率表示方法的

缺点是不能表明分离器对各种尺寸粒子的不同分

离效果ꎮ
含尘气流中的颗粒通常是大小不均的ꎬ通过旋

风分离器之后ꎬ各尺寸的颗粒被分离下来的百分率

互不相同ꎮ 按各种粒度分别表明其被分离下来的质

量分数ꎬ称为粒级效率ꎮ
粒级效率 ηｐ 与颗粒直径 ｄｉ 的对应关系可用曲

线表示ꎬ称为粒级效率曲线ꎮ 这种曲线可通过实测

旋风分离器进、出气流中所含尘粒的浓度及粒度分

布而获得ꎬ如图 ６ 所示ꎮ

图 ６　 粒径比与粒级效率关系曲线

工程上常把旋风分离器的粒级效率 ηｐ 标绘成

粒径比 ｄ / ｄ５０的函数曲线ꎮ ｄ５０粒级效率恰为 ５０％的

颗粒直径ꎬ称为分割粒径ꎮ
ｄ５０ ≈ ０􀆰 ２７ μＤ / ｕｉ(ρｓ － ρ) (１２)

　 　 将已知数据代入公式可得 ｄ５０≈１３􀆰 ３ μｍꎮ

η０ ＝ ∑
４

ｉ ＝ １
ｘｉηｐｉ ＝ ０􀆰 ８９

　 　 计算得出除尘总效率为 ８９％ꎮ
不同粒径粒子的质量分布见表 ４ꎮ

表 ４　 不同粒径粒子的质量分布

粒径范

围 / μｍ

平均粒

径 / μｍ

质量分

数 ｘｉ

粒径比

ｄｉ / １３􀆰 ３

粒径效率

(由 ｄ / ｄ５０查图)
ｘｉηｐ ｉ

５~１０ ７􀆰 ５ ０􀆰 ０５ ０􀆰 ５６ ０􀆰 ２０ ０􀆰 ０１

１０~４５ ３０ ０􀆰 ３０ ２􀆰 ２６ ０􀆰 ８０ ０􀆰 ２４

４５~７５ ６０ ０􀆰 ０６ ４􀆰 ５１ ０􀆰 ９６ ０􀆰 ０６

７５~１５０ １００ ０􀆰 ５９ ７􀆰 ５２ ０􀆰 ９９ ０􀆰 ５８

(１２)阻力系数 ξ 的计算

ξ 是颗粒与流体相对运动时的雷诺数 Ｒｅｔ 的

函数:
Ｒｅｔ ＝ ｄｕｔρ / μ (１３)

　 　 取管道内粒径占比最大的直径 ５０、７５、１００ μｍ
固体颗粒进行计算:

Ｒｅｔ(ｄ５０) ＝ ５􀆰 ０ꎬＲｅｔ(ｄ７５) ＝ ７􀆰 ８ꎬＲｅｔ(ｄ１００) ＝ １０􀆰 ８

　 　 因为 １<Ｒｅｔ <１００ꎬ则以上颗粒都处于过渡区或

艾伦定律区ꎬ可用:
ξ ＝ １８􀆰 ５ / Ｒｅｔ (１４)

　 　 代入可计算得:
ξ１００ ＝ ４􀆰 ４５ꎬξ７５ ＝ ５􀆰 ３９ꎬξ５０ ＝ ７􀆰 ０６

　 　 结合粒径所占比例ꎬ可近似取 ξ＝ ５ꎮ
(１３)压力降 ΔＰ 的计算

气体经过旋风分离器时ꎬ由于进气管和排气管

及主壁所引起的摩擦阻力、流动时的局部阻力以及

气体旋转运动产生的动能损失ꎬ造成气体的压力降ꎮ
Δｐ ＝ ξρｕ２

ｉ / ２ (１５)

　 　 将已知数据代入可得 Δｐ＝ ８ ６６４ Ｐａ＝ ８􀆰 ６６ ｋＰａꎬ
小于 ２０ ｋＰａꎬ满足工程实际操作的要求ꎮ

６　 结论

粗煤气净化除尘不佳导致的磨损及泄漏问题ꎬ
在增加旋风分离器后会得到有效的改善ꎬ在分离器

定性设计的基础上ꎬ利用基础化工原理ꎬ定量地进行

了计算ꎬ通过实际工况ꎬ分别对粗煤气密度、黏度、流
速、流量进行了计算ꎬ确定了旋风分离器入口的实际

工况条件ꎬ并主要对涉及的主要参数如临界粒径、
分离效率、除尘率、有效旋转圈数、阻力系数、压力

降进行理论计算ꎬ得出的数据显示完全可以满足

和符合实际的生产需求ꎬ为工业化的实现夯实了

理论基础ꎮ

参考文献

[１] 许世森ꎬ王保民ꎬ王恩民.一种煤气洗涤净化装置及工艺:ＣＮꎬ

１０１３０２４４６Ａ[Ｐ].２００８－１１－１２.

[２] 丁振伟ꎬ王伟.德士古煤气化合成气带水问题的分析与探讨[ Ｊ] .

化肥工业ꎬ２００３ꎬ３０(３):５２－５４.

[３] 李志祥ꎬ武兵元ꎬ刘泽.ＧＥ 气化炉上升管环隙堵渣的原因分析及

调整措施[Ｊ] .煤化工ꎬ２０１５ꎬ４３(５):３１－３３.

[４] Ａｌｅｘ Ｃ ＨｏｆｆｍａｎｎꎬＬｏｕｉｓ Ｅ Ｓｔｅｉｎ.Ｇａｓ ｃｙｃｌｏｎｅｓ ａｎｄ ｓｗｉｒｌ ｔｕｂｅｓ:Ｐｒｉｎ￣

ｃｉｐｌｅｓꎬ ｄｅｓｉｇｎ ａｎｄ ｏｐｅｒａｔｉｏｎ [ Ｍ ]. Ｂｅｒｌｉｎ Ｈｅｉｄｅｌｂｅｒｇ: Ｓｐｒｉｎｇｅｒ

Ｖｅｒｌａｇꎬ２００２:３７.■

􀅰８９１􀅰


