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摘要:为了解决宁夏能化醋酸装置的瓶颈ꎬ增加 ＣＯ 供给量ꎬ对气化装置的扩能改造方案进行了研究ꎮ 采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 建

立了全流程的水煤浆气化计算模型ꎬ获得了扩能后的物料及能量平衡数据ꎬ并在此基础上对气化装置的设备、管道、仪表进行了

全面核算ꎮ 核算结果表明ꎬ大部分设备、管道、仪表均能满足扩能要求ꎬ仅需要通过更换气化炉内件、更换真空泵、增加低压灰水

泵及更换少部分仪表等改造措施即可满足扩能要求ꎮ 改造方案实施后ꎬ气化装置实际有效气产量达到了 ２２５ ６００ ｍ３ / ｈꎬ实现了

改造的预期效果ꎬ既验证了设备、仪表核算的准确性ꎬ也验证了 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 全流程水煤浆气化模型的可靠性ꎮ
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　 　 中国石化长城能源化工(宁夏)有限公司(以下

简称宁夏能化)现有一套煤制甲醇装置ꎬ产品规模

为 ４４􀆰 ６４ 万 ｔ / ａ 甲醇、１０ 万 ｔ / ａ ＣＯ 及 １􀆰 ２ 万 ｔ / ａ Ｈ２ꎮ
其中ꎬＣＯ 供下游醋酸装置ꎮ

由于醋酸装置工艺方案调整ꎬ现 １０ 万 ｔ / ａ 的

ＣＯ 产量只能生产醋酸 １９ 万 ｔ / ａꎬ远远没有达到设计

的 ３０ 万 ｔ / ａ 醋酸规模ꎬ为了实现醋酸产能达标ꎬ必
须增加 ＣＯ 产量ꎻ另一方面ꎬ空分、气化、冷冻等单元

设计裕量过大ꎬ部分设备长期偏离额定工况ꎬ造成设

备效率降低ꎬ能耗过大ꎮ 因此ꎬ为实现醋酸装置达产

达标ꎬ同时充分挖掘装置潜力ꎬ宁夏能化拟对甲醇装

置实施扩能改造ꎮ
本文中主要讨论气化单元的扩能改造方案ꎮ

１　 气化单元改造可行性分析

气化单元主要改造思路是在空分单元不改造的

前提下ꎬ立足现有操作煤种ꎬ最大限度提高气化单元

生产负荷ꎮ 气化单元选用 ＧＥ 公司水煤浆气化技

术ꎬ采用 ３ 台(２ 开 １ 备)９ ００ ｆｔ３ 气化炉ꎬ按照 ＧＥ 公

司标准设计炉型ꎬΦ３ ２００ ｍｍ 规格气化炉最大有效

气产量达到 １０６ ０００ ｍ３ / ｈꎬ而目前宁夏能化单台气

化炉有效气产量只有 ７􀆰 ３ 万 ｍ３ / ｈꎬ理论上气化炉按

设备本体规格具有较大的扩能改造空间ꎮ 下面从类

似项目对比、理论分析和现场调研的操作参数等角

度来说明气化单元有效气产量从 １４􀆰 ６ 万 ｍ３ / ｈ 扩能

到 ２１􀆰 ２ 万 ｍ３ / ｈ 可行性ꎮ
１􀆰 １　 与类似项目的对比研究

(１)关键设备规格对比

通常而言ꎬ气化炉、碳洗塔、高压煤浆泵是气化

单元的 ３ 个核心设备ꎬ是制约气化系统产能及运行

效果的重要因素ꎬ重点复核这 ３ 台核心设备能力是

否满足扩能要求ꎮ 宁夏能化关键设备与类似项
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目[１－３]的对比结果如表 １ 所示ꎮ
表 １　 气化系统主要参数对比

　 宁夏能化
对比

项目 １
对比

项目 ２
对比

项目 ３

单炉有效气 / (ｍ３􀅰ｈ－１) ７８０００ １０６０００ １０６４９２ ９４１５３

气化压力 / ＭＰａ ６􀆰 ５ ６􀆰 ５ ６􀆰 ５ ６􀆰 ５

气化炉燃烧室 / ｍｍ Φ３２００ Φ３２００ Φ３２００ Φ３２００

气化炉激冷室 / ｍｍ Φ３８００ Φ３８００ Φ３８００ Φ３８００

气化炉内件 　 　 　 　

　 激冷环 / ｍｍ ９６５ １０６７ １０６７ 　

　 下降管 / ｍｍ １０６７ １１５６ １１６８ 　

　 上升管 / ｍｍ １３８４ １５１０ １４６１ 　

碳洗塔规格 / ｍｍ Φ３８００ Φ４２００ Φ４０００ Φ３８００

高压煤浆泵 / (ｍ３􀅰ｈ－１) １１０ １０４ ９８ ９３

通过表 １ 对比分析可以得出ꎬ宁夏能化目前的

气化炉完全可以生产更多的有效气ꎬ同样设备规格

的情况下ꎬ气化炉最大产气量达到 １０６ ０００ ｍ３ / ｈ[１]ꎬ
而且已经得到工业装置的验证ꎬ只是气化炉的内件

尺寸偏小ꎬ可以通过改造内件使气化炉达到目标产

能ꎮ 对于碳洗塔ꎬ虽然宁夏能化的设备尺寸相对于

项目 １ 和项目 ２ 偏小ꎬ但是差别并不显著ꎮ 宁夏能

化高压煤浆泵的能力为 １１０ ｍ３ / ｈꎬ比其他有效气产

能更大项目高压煤浆泵能力还大ꎮ
从核心设备参数对比看ꎬ宁夏能化的气化系统

还有进一步扩能的空间ꎬ可扩能幅度也较大ꎮ
(２)操作煤种对比

除了设备参数ꎬ原料煤性质也是决定气化装置

能否稳定、高效、长周期运行的关键ꎬ是气化单元是

否能够最终实现扩能的最根本依据[４]ꎮ 原料煤的

性质决定了气化单元的重要物料消耗及关键运行参

数[５]ꎬ比如煤热值及灰熔点影响氧耗[６]ꎬ内水含量

及可磨指数影响成浆性ꎬ灰分决定了气化单元耗氧

量及系统水的循环量等[７]ꎮ 可以说设备能力的富

余只表明气化单元具有扩能的可能性ꎬ能否真正实

现扩能还要看原料煤的性质是否能够满足要求ꎮ 为

了进一步说明ꎬ将宁夏能化现使用的操作煤种与类

似项目的煤种情况也进行了对比ꎬ经过对比ꎬ宁夏能

化目前所采用的混合煤种灰分含量、灰熔点、热值的

煤质指标相较于对比项目并不差ꎬ有较大的相似度ꎮ
通过煤种的对比分析ꎬ可以进一步说明气化单元具

有扩产能力ꎮ

１􀆰 ２　 理论分析

(１)气化炉停留时间分析

气化过程一般分为一次反应和二次反应[８]ꎮ
二次反应进行得是否完全ꎬ与残炭和反应物料在气

化炉内的停留时间密切相关ꎮ 根据参考文献[９]的
研究结论ꎬ单喷嘴气化炉物料停留时间分布接近全

混流ꎬ同一时间进入气化炉的物料具有不同的停留

时间ꎬ也就是说混合过程对气化过程具有举足轻重

的影响ꎮ 而气化炉内的混合分为宏观混合与微观混

合ꎬ通常用宏观混合时间尺度作为物料是否充分反

应的依据ꎮ 对于宁夏能化项目而言ꎬ气化炉体积一

定ꎬ扩能后平均停留时间必然会减小ꎬ本文中计算了

宁夏能化 ３ 种工况的气化炉平均停留时间(见表

２)ꎬ以便进一步判断气化炉是否具有扩能的空间ꎮ
表 ２　 气化炉停留时间分析

工艺包 实际运行 扩能后 推荐值

出口气体体积 / (ｍ３􀅰ｈ－１) １２４９０ １１５８６ １４６２８ 　

气化炉体积 / ｍ３ ２５􀆰 ４８５ ２５􀆰 ４８５ ２５􀆰 ４８５ 　

截面速度 / (ｍ􀅰ｓ－１) ０􀆰 ９７ ０􀆰 ９ １􀆰 １３ １ 左右

平均停留时间 / ｓ ７􀆰 ３４ ７􀆰 ９ ６􀆰 ２７ ≥５

从计算的停留时间上来看ꎬ无论是工艺包还是

实际运行的平均停留时间均较大ꎬ即便是扩能后ꎬ计
算出的平均停留时间也比推荐值大ꎬ也充分说明扩

能后反应器对气化反应的制约影响较小ꎬ炉内物料

还有充分的混合时间ꎮ 另外ꎬ进一步核算了对比项

目的平均停留时间ꎬ基本都是在 ６􀆰 ２ ｓ 左右ꎬ与宁夏

能化扩能后的停留时间非常接近ꎮ
为了降低煤浆及气体对耐火砖的冲蚀ꎬ截面速

度也是气化炉设计过程控制的一个重要指标ꎬ工艺

包推荐的截面速度一般在 １ ｍ / ｓ 左右ꎮ 从计算结果

看ꎬ扩能后的截面气体流速为 １􀆰 １３ ｍ / ｓꎬ与推荐值

基本一致ꎬ与核算的其他对比项目的截面气体流速

也非常接近ꎬ说明流速增加后对耐火砖冲蚀的影响

在可接受范围内ꎮ
(２)碳洗塔空速计算

宁夏能化目前碳洗塔的尺寸为 Φ３ ８００ ｍｍꎬ增
产后碳洗塔的空塔气速增加到 ０􀆰 ２２ ｍ / ｓꎮ 通常ꎬ碳
洗塔设计空速一般不超过 ０􀆰 ２ ｍ / ｓꎬ 极限值是

０􀆰 ２４ ｍ / ｓꎮ 国内运行装置中ꎬ金陵石化煤制氢装置

碳洗塔的空速达到了 ０􀆰 ２９ ｍ / ｓꎬ运行中并没有出现

显著问题ꎮ 因此ꎬ碳洗塔本体可以不改造ꎮ
在此基础上ꎬ进一步对碳洗塔内件进行了水力

学核算ꎬ扩能后塔内件水力学计算结果如表 ３ 所示ꎮ
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表 ３　 碳洗塔塔内件核算结果

　 　 水力学参数 塔盘 １ 塔盘 ４

气相流速 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ３４００２８􀆰 ８ ３５４７９０􀆰 ２

液相流速 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ８２３０６􀆰 ０ ９７０６７􀆰 ５

液泛 / ％ ４４ ５３

降液管液泛 / ％ １５ ２４

降液管雾沫夹带 / ％ ３６ ４４

降液管清液层高度 / ｍｍ １６４􀆰 ９１ １９７􀆰 ５２

溢流强度 / (ｍ３􀅰ｍ􀅰ｈ－１) ４０􀆰 ２９ ５５􀆰 ９４

干板压降 / Ｐａ ４８４􀆰 ５４ ５０１􀆰 ５１

压降 / Ｐａ ７９３ ７８５

从核算结果看ꎬ塔喷射液泛率最大为 ５３％ꎬ溢
流强度最大值为 ５５􀆰 ９４ ｍ３ / (ｍ􀅰ｈ)ꎬ满足喷射液泛率

≤８０％ꎬ溢流强度≤９０ ｍ３ / (ｍ􀅰ｈ)的要求ꎻ碳洗塔降

液管液泛率最大为 ２４％ꎬ降液管清液层高度与塔盘

间距比值最大为 ３６％ꎬ同样满足降液管液泛率

≤８０％ꎬ降液管清液层高度与塔盘间距比值≤４０％
的要求[１０]ꎮ 因此ꎬ无论降液管还是鼓泡区的水力学

参数均能满足要求ꎬ碳洗塔内件也能满足扩能要求ꎬ
无需改造ꎮ

２　 工艺流程计算

基于现场数据分析及设计经验ꎬ采用 Ａｓｐｅｎ
Ｐｌｕｓ 建立了 ＧＥ 气化全流程计算模型[１１]ꎬ对扩能后

的工艺物料进行了计算ꎬ并与扩能前的数据进行对

比ꎬ关键物流(单系列)的计算结果如表 ４ 所示ꎮ
表 ４　 工艺物流数据

物料名称
流量

扩能前 扩能后
备注

入炉煤浆 / (ｍ３􀅰ｈ－１) ７４􀆰 ９７ ９２􀆰 ３１ 　

氧气 / (ｍ３􀅰ｈ－１) ３３７１８ ４２８３０ 　

出气化炉粗煤气 / (ｍ３􀅰ｈ－１) ３２３１８７ ４１３６３８ 　

出碳洗塔粗煤气 / (ｍ３􀅰ｈ－１) ２５５１５１ ３２４０３１ 　

出气化炉黑水 / (ｍ３􀅰ｈ－１) １８６􀆰 ７８ ２０２􀆰 ７４ 　

出碳洗塔黑水 / (ｍ３􀅰ｈ－１) １６􀆰 ８２ ２０􀆰 ６７ 　

出高压闪蒸黑水 / (ｍ３􀅰ｈ－１) １５４􀆰 ４７ １７２􀆰 ３１ 　

出低压闪蒸黑水 / (ｍ３􀅰ｈ－１) １３０􀆰 ０７ １４６􀆰 ８８ 　

出真空闪蒸黑水 / (ｍ３􀅰ｈ－１) １２３􀆰 ４８ １４０􀆰 ９１ 　

激冷水 / (ｍ３􀅰ｈ－１) ３８２􀆰 ０６ ４３２􀆰 ３４ 　

碳洗塔补充灰水 / (ｍ３􀅰ｈ－１) １７６􀆰 ８５ １９１􀆰 ５１ 　

高压闪蒸汽 / (ｍ３􀅰ｈ－１) ３３６６０􀆰 ２７ ３９０１６􀆰 ４９ 　

低压闪蒸汽 / (ｍ３􀅰ｈ－１) １７８９０􀆰 ４０ １９２６８􀆰 ４ 　

一级真空闪蒸汽 / (ｍ３􀅰ｈ－１) １７１２１􀆰 ６０ １８４１４􀆰 ０４ 　

二级真空闪蒸汽 / (ｍ３􀅰ｈ－１) ７５３４􀆰 ３３ ８０４１􀆰 ４２ 　

粗渣 / ( ｔ􀅰ｈ－１) １０􀆰 ３４ １５􀆰 ００ 含 ５０％的水

细渣 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ６􀆰 ４７ ９􀆰 ３８ 含 ５０％的水

外排灰水 / (ｍ３􀅰ｈ－１) ８０􀆰 ２５ １００􀆰 ６４ 双系列

本文中将根据计算的物流数据ꎬ进一步核算气

化系统的瓶颈ꎬ完善气化单元改造方案ꎮ

３　 设备改造分析

气化炉、碳洗塔设备的本体结构能够满足扩能

要求ꎬ不需要改造ꎬ但包括激冷环在内的一些内件及

其他一些设备还需要进一步核算是否满足扩能要

求ꎬ对于不能满足要求的设备也要制定切实可行的

改造方案ꎬ尽量不能影响现装置的运行ꎮ
３􀆰 １　 气化炉改造

(１)激冷室内件改造

根据上一节讨论的结论ꎬ合成气量的增加对燃

烧室影响较小(停留时间满足反应要求)ꎬ但对激冷

室影响相对较大ꎮ 合成气气量增大一方面要考虑

激冷环及下降管能否及时将合成气冷却ꎬ避免下

降管被烧穿ꎻ另一方面气量增大ꎬ导致上升管中的

气体流速增大ꎬ更容易带水[１２] ꎮ 虽然影响气化炉

带水的因素很多ꎬ但气速无疑是其中比较主要的

因素之一[１３] ꎮ
在气化炉增产 ４５％后ꎬ气化炉的产气量、热量、

激冷水量都急速上升ꎬ其中上升管中的气体流速变

为 ５􀆰 ３ ｍ / ｓꎬ气速较大ꎬ难以满足要求ꎬ必须改造激

冷环、上升管和下降管[１４]ꎮ 根据核算并考虑气化炉

法兰口尺寸的实际情况ꎬ将上升管、下降管尺寸分别

改为 １ ５１０、１ １５６ ｍｍ 后ꎬ气速降到 ４􀆰 ３ ｍ / ｓꎬ基本满

足要求ꎮ 同时随着激冷水流量的增加ꎬ现有的激冷

环也不能满足激冷水分布的要求ꎬ会造成激冷环向

火面及下降管的损坏ꎬ需要一并更换ꎮ
目前宁夏能化的气化炉渣口尺寸为 ７３７ ｍｍꎬ扩

能后ꎬ由于渣量的增加以及渣口热通量的增大ꎬ现有

渣口尺寸已不能满足要求ꎬ渣口尺寸过小容易造成

气化炉排渣不畅ꎬ严重时甚至出现堵渣情况ꎮ 经过

计算并参考同类装置ꎬ将渣口尺寸调整为 ８３８ ｍｍꎮ
综合考虑ꎬ需要对气化炉的渣口、激冷环、下降

管及上升管进行改造ꎮ 渣口的改造有利于增强气化

炉的排渣能力ꎬ减少对耐火砖的侵蚀ꎬ提高耐火砖使

用寿命ꎮ 激冷环的改造可使激冷水分布更好ꎬ提高
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换热效果ꎬ保护激冷环与下降管ꎻ上升管、下降管的

改造可减少合成气带灰带水ꎮ
(２)烧嘴改造

气化烧嘴为三流道内混式结构ꎬ一般根据气化

正常投煤量进行设计ꎬ长期偏离正常负荷操作会缩

短烧嘴寿命ꎮ 扩能后投煤量的增加幅度较大ꎬ约为

４５％ꎬ超 过 烧 嘴 的 正 常 负 荷 调 节 范 围 ( ５０％ ~
１２０％)ꎬ仅对烧嘴喷头及内部流道进行改造已不能

满足扩能要求ꎬ需更换外形尺寸不变的新烧嘴ꎮ
３􀆰 ２　 换热设备改造分析

根据换热器详细设计设备装配图ꎬ按扩能后换

热需求对原气化单元换热器进行核算ꎬ核算结果表

明扩能后现有换热器的换热面积仍有足够的余量ꎬ
满足扩能后换热器热负荷的增加ꎮ 同时ꎬ换热器的

压降也在允许范围内ꎮ 因此ꎬ现有的换热器均能满

足扩能要求ꎬ无需改造ꎮ
３􀆰 ３　 动设备改造分析

气化装置关键动设备负荷估算情况如表 ５
所示ꎮ

表 ５　 动设备能力核算表

设备名称
数量

操作 备用

设备

能力

扩能后需要

设备能力

磨煤水泵 / (ｍ３􀅰ｈ－１) １ １ ７６􀆰 １ ７０􀆰 ８

低压煤浆泵 / (ｍ３􀅰ｈ－１) ２ １ ８８ ８８

高压煤浆泵 / (ｍ３􀅰ｈ－１) ２ １ １１０ ９２

烧嘴冷却水泵 / (ｍ３􀅰ｈ－１) １ １ １２２􀆰 ４ １１９

锁斗循环水泵 / (ｍ３􀅰ｈ－１) ２ ４ ４４ ３４

渣池泵 / (ｍ３􀅰ｈ－１) ２ ４ １２５ ９４

激冷水泵 / (ｍ３􀅰ｈ－１) ３ ４ ６３３􀆰 ７ ６２４

碳洗塔给料泵 / (ｍ３􀅰ｈ－１) １ １ ４５１ ３８４

低压灰水泵 / (ｍ３􀅰ｈ－１) １ １ ５３２ ５６０

真空泵 / (ｍ３􀅰ｈ－１) ２ ４ ８７９􀆰 ８ ９５３􀆰 ３

滤液泵 / (ｍ３􀅰ｈ－１) １ １ ５０ ３８

真空凝液泵 / (ｍ３􀅰ｈ－１) ２ ４ ３０ ２１

沉降槽给料泵 / (ｍ３􀅰ｈ－１) ２ ４ ２６０ １４０

沉降槽底流泵 / (ｍ３􀅰ｈ－１) １ １ ４４ １９

磨煤机 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ２ １ １０２􀆰 ６ １１１􀆰 ２

捞渣机 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ２ １ ２５􀆰 ６ １７􀆰 ７３

破渣机 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ２ １ ３９􀆰 ０２ ３３􀆰 ３５

细渣过滤机 / ( ｔ􀅰ｈ－１) １ １ ３４􀆰 ７５ ２２􀆰 ８

从表 ５ 中可以看出ꎬ扩能后大多数动设备处理

能力能够满足扩能要求ꎬ仅有小部分动设备处理能

力不能满足扩能要求ꎮ 为实现增产要求ꎬ结合现场

实际ꎬ对于输送能力不足的动设备ꎬ综合考虑泵能

力、投资、布置现状以及检修操作要求ꎬ按照以下方

案进行调整ꎮ
(１)磨煤机

现有磨煤机单套正常处理量 ６８ ｔ / ｈꎬ最大处理

量 １０２ ｔ / ｈꎬ扩能后需要处理煤浆量为 １１１􀆰 ２ ｔ / ｈꎬ磨
煤机能力稍微不足ꎮ 由于更换磨煤机工作量太大ꎬ
难以实现ꎮ 本项目拟通过改变操作模式实现扩能的

要求ꎬ正常生产时 ３ 台磨机全开ꎬ低负荷运转ꎬ单台

处理量为总煤量的 １ / ３ꎬ当一台检修时ꎬ采用 ２ 台磨

机运行ꎬ单台处理量提高ꎬ制造煤浆 ９２ ｍ３ / ｈꎬ仍可

满足需要ꎬ不需要增加磨机ꎮ
(２)真空泵

实际运行中ꎬ两级真空闪蒸罐的操作真空度均

略有欠缺ꎮ 由于宁夏地区环境温度较低ꎬ有利于闪

蒸系统降温ꎬ当装置处理能力增加时ꎬ真空度不足的

问题可能会更加明显ꎮ 扩能方案实施后ꎬ真空处理

量约为 ５００ ｋｇ / ｈꎬ现有真空泵不能满足要求ꎬ需对装

置真空泵重新进行选型ꎮ 考虑到真空泵放置在闪蒸

框架第三层ꎬ空间有限ꎬ真空泵选型时要严格控制外

形尺寸ꎮ
(３)低压灰水泵

现有低压灰水泵为 １ 开 １ 备ꎬ考虑到倒炉时低

压灰水将作为预热水使用ꎬ因此增加 １ 台同规格低

压灰水泵ꎬ操作模式改为 ２ 开 １ 备ꎮ
３􀆰 ４　 容器改造分析

将宁夏能化现有的主要容器与 ２ 个对比项目的

容器规格进行对比ꎬ结果如表 ６ 所示ꎮ
表 ６　 主要容器规格对比表 ｍｍ

设备名称 宁夏能化 对比项目 １ 对比项目 ２

锁斗 Φ２４００×３８００ Φ２２００×３６５０ Φ２２００×５０００

高压闪蒸罐 Φ３４００×６２００ Φ３４００×６９００ Φ３３００×６１００

低压闪蒸罐 Φ３２００×５９００ Φ３３００×６４００ Φ３２００×６４００

一级真空闪蒸罐 Φ３６００×４５００ Φ３２００×６６００ Φ３２００×１８０００

二级真空闪蒸罐 Φ３６００×５８００ Φ３１００×６９００ 　

澄清槽 Φ２４０００×４１００ Φ２３０００×４２００ Φ２３０００×５３００

灰水槽 Φ１００００×６０００ Φ８０００×１０３００ Φ１０５００×７５００

从表 ６ 可以看出ꎬ大部分宁夏能化的设备与 ２
个对比项目规格接近ꎬ有的甚至更大ꎬ初步判断这些

容器本体不需要改造ꎬ在此基础上ꎬ对各容器的气液

分离空间及液相停留时间进行了核算ꎬ核算结果表

明现有设备直径尺寸能够满足要求ꎬ无需更换ꎮ 其

中需要特别说明的设备如下ꎮ
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(１)闪蒸罐

虽然高压、低压及真空闪蒸罐的设备直径满足

扩能后的气液分离要求ꎬ但是液相时间变小ꎬ其中高

压闪蒸罐液相停留时间为 ４􀆰 ４ ｍｉｎꎬ低压闪蒸及真空

闪蒸的液相停留时间均为 ４􀆰 ３ ｍｉｎꎬ比常规设计值

(５ ｍｉｎ)略小ꎬ生产操作中通过调整液位报警值及更

严格的液位控制ꎬ可不用更换闪蒸罐ꎮ
(２)脱氧水槽

扩能后脱氧水槽液相停留时间为 １８ ｍｉｎꎬ小于

常规设计值 ３０ ｍｉｎꎬ依然可以通过调整液位报警及

联锁来加强操作控制ꎬ不需要更换脱氧水槽ꎮ
(３)黑水过滤器

本项目每系列气化炉只设计了 １ 台黑水过滤

器ꎬ在目前的负荷下ꎬ黑水过滤器经常出现堵塞ꎬ已
不能满足生产需求ꎬ扩能后激冷水量会随之增加ꎬ将
进一步加剧设备的堵塞情况ꎮ 为了增加系统可靠性

并满足扩能要求ꎬ拟增加 １ 台同规格黑水过滤器ꎬ１
开 １ 备ꎬ同时为了增加过滤桶内部积渣空间ꎬ将过滤

器滤网倒置[１５]ꎬ开口朝下ꎬ这样灰渣不易沉积在桶

壁上ꎬ过滤桶上的小孔也不易堵塞ꎬ落在过滤器下面

的灰渣可通过底部的排放口定期放掉ꎬ增加使用

周期ꎮ
３􀆰 ５　 仪表及管道改造分析

根据扩能后的物流数据ꎬ对全部的工艺管线及

控制阀、流量计进行了核算ꎬ核算的结果表明ꎬ现有

的管道尺寸均能满足流速及压降要求ꎬ无需更换ꎻ关
键的氧气调节阀、合成气放空阀、黑水角阀、煤浆流

量计、氧气流量计均能满足扩能要求ꎬ无需更换ꎻ仅
有少部分调节阀及流量计需要更换ꎬ比如碳洗塔液

位控制阀、碳洗塔出口孔板流量计等ꎬ在此不一一

赘述ꎮ
３􀆰 ６　 煤浆提浓改造

煤浆浓度对水煤浆气化影响较大[１６]ꎬ煤浆浓度

每增加 １％ꎬ氧耗降低 ４􀆰 ４ ｍ３ / １ ０００ ｍ３(ＣＯ＋Ｈ２)ꎬ煤
耗约降低 ３􀆰 ４ ｋｇ / １ ０００ ｍ３(ＣＯ＋Ｈ２) [１７]ꎬ实施煤浆提

浓改造后ꎬ装置效益显著提高[１８]ꎬ因此ꎬ综合考虑宁

夏地区煤成浆性较好[１９]ꎬ本项目拟进行水煤浆提浓

技术改造ꎬ采用成熟的分级研磨制浆工艺[２０]ꎮ

４　 总结

通过建立的 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 计算模型对气化装置进

行了全流程计算ꎬ在此基础上对气化装置的设备、管
道、仪表进行了全面核算ꎬ核算结果表明ꎬ现有气化

装置具有较大的扩能改造空间ꎮ 在大部分核心设备

不改造的情况下ꎬ通过实施煤浆提浓改造、更换气化

炉激冷环、上升管和下降管等内件和部分非关键设

备ꎬ气化装置实现了近 ４５％的产能提升ꎮ 气化单元

改造实施后ꎬ各设备运行参数符合改造预期ꎬ各项运

行数据均达到或超过考核指标ꎮ 煤浆量由 ７５ ｍ３ / ｈ
提高至 ９２ ｍ３ / ｈꎬ有效气产量达到 ２２５ ６５４ ｍ３ / ｈ(设
计值为 ２１１ ０００ ｍ３ / ｈ)ꎬ既验证了设备、仪表核算结

果的准确性ꎬ也验证了 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 全流程水煤浆气

化模型的可靠性ꎮ
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