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摘要:为了验证流化床热解气化一体化反应器一步法提取焦油与合成气的效果ꎬ在处理量为 ３６ ｔ / ｄ 的工业试验装置对 ０~
３００ μｍ 西湾煤进行连续运行试验ꎬ考察了热解及气化反应的产物产率及性质ꎮ 结果表明ꎬ在热解温度 ５８０℃、气化温度 ９９０℃、
压力 １􀆰 ０ ＭＰａ 下ꎬ通过加氢气氛、短接触时间与固体颗粒高倍率循环的协同影响ꎬ强化床层传热传质和减少产物的二次反应ꎬ焦
油产率为 １５􀆰 ９１％ꎬ格金焦油产率达到 １３６􀆰 ５７％ꎻ焦油密度 １􀆰 ０６ ｋｇ / ｍ３ꎬ含尘量 ０􀆰 ８７％(质量分数ꎬ下同)ꎬ含水率 ２􀆰 ５８％ꎬ焦油中
轻质组分含量 ５７􀆰 １４％ꎻ半焦和灰渣的挥发分降低ꎬ硫元素含量减少ꎻ合成气中 Ｈ２ 含量(体积分数ꎬ下同)２９􀆰 ５３％ ~３３􀆰 ７９％ꎬＣＯ
含量 ２６􀆰 ８８％~３０􀆰 ０５％ꎬ热值 ９ ４７１􀆰 ０３~１０ ０６９􀆰 ０９ ｋＪ / ｍ３ꎻ标定期间的每小时物料平衡偏差 １􀆰 ２７％ꎬ热量损失 ６􀆰 ９０％ꎬ碳转化率
９４􀆰 ２７％ꎬ能源转化效率 ８２􀆰 ７５％ꎮ 工业化试验证明ꎬ流化床热解气化一体化反应器可以有效耦合粉煤热解与半焦气化ꎬ实现了
连续稳定运行ꎬ以较高产率制取了高品质焦油与合成气ꎬ不产生半焦ꎮ
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　 作者简介:黄勇(１９８３－)ꎬ男ꎬ博士ꎬ高级工程师ꎬ从事新型煤热解及气化技术的研发工作ꎬｘｕｅ７３１＠ １６３.ｃｏｍꎻ刘巧霞(１９８５－)ꎬ女ꎬ硕士ꎬ高级工程

师ꎬ从事煤炭分质利用技术的研发工作ꎬ通讯联系人ꎬｌｉｕｘｉａｏｅｒ１９５７＠ １６３.ｃｏｍꎮ

　 　 “碳达峰、碳中和”发展战略已成为我国经济社

会发展一项长期的、顶层的硬约束ꎬ将持续倒逼我国

经济及能源结构的加速转型ꎮ 鉴于我国特色的能源

特点以及经济考量ꎬ高碳能源的清洁低碳安全转化

已成为能源革命的当务之急[１]ꎮ 低阶煤具有密度

小、发热量低、水分高、挥发分高及反应活性高等特

点ꎬ在温和条件下转化为高附加值的焦油与合成气ꎬ
半焦用于气化或燃烧ꎬ实现低阶煤的高值化利

用[２－３]ꎬ对提高能源利用率、减少碳源减排、促进行

业转型升级具有重要意义ꎮ
国内外研究机构开展大量的低阶煤分质试验研

究工作ꎬ主要以固体或气体热载体的内热式为主ꎬ利
用高温气固热载体携带的显热提供反应需要的热

量ꎬ提高反应过程传热传质效率ꎮ 德国的 ＬＲ 工艺

以热解半焦为循环热载体ꎬ与粒径<５ ｍｍ 煤粉在干

馏炉中反应ꎬ半焦部分燃烧用于煤的干燥ꎬ部分循环

与煤进行热交换ꎬ具有热解效率高、焦油产率高、煤
气热值高等特点ꎬ但热解油中粉尘量大ꎬ后续分离困
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难[４－５]ꎮ 美国 Ｔｏｓｃｏａｌ 工艺以高温陶瓷球为热载体ꎬ
在卧式转窑内与经预热后粒径<１２ ｍｍ 煤粉进行热

解反应ꎮ 陶瓷球加热热源来自产煤气ꎬ具有升温速

率快的特点ꎬ但煤种适应性低、焦油产率低、热效率

低ꎬ陶瓷球磨损严重[６－８]ꎮ 大连理工大学的 ＤＧ 工艺

以半焦为热载体ꎬ利用高温烟气加热半焦ꎬ将粒径

<６ ｍｍ 煤与热载体半焦混合并发生热解反应ꎬ具有

焦油产率高、煤气热值高等特点ꎬ但该工艺气固设备

多ꎬ热解气中粉尘含量高ꎬ 焦油重质组分含量

高[９－１０]ꎮ 中科院 ＣＦＢ 分级转化多联产技术以循环

热灰为热载体ꎬ粒径<１０ ｍｍ 煤粉与热灰在移动床

发生热解反应ꎬ移动床颗粒过滤器实现气固分离ꎬ半
焦和热灰返回锅炉燃烧ꎬ具有焦油产率高、煤气热值

高等特点ꎬ但煤与高温热灰混合不均匀ꎬ油尘分离

难ꎬ焦油重质组分含量高[１１－１２]ꎮ 美国的 ＬＦＣ 工艺以

气体为热载体ꎬ利用燃烧煤气为循环载体提供热量ꎬ
但煤气热值较低ꎬ油品质量不高[１３]ꎮ 近年来ꎬ在国

家煤炭清洁高效转化政策的指导下ꎬ低阶煤转化新

技术不断涌现ꎬ典型技术有河南龙成的低温旋转床

热解、北京神雾的蓄热式旋转床热解、中科院工程研

究所的内构件移动床热解、陕西煤业的气化－低阶

煤热解一体化及低阶粉煤气固热载体双循环快速热

解等ꎮ 在工程化放大阶段ꎬ上述工艺技术在一定程

度上存在反应器稳定运行、高温油气尘三相分离难、
目标产物产率低及焦油品质差等技术难题[１４－１６]ꎮ
上述难题既涉及煤分子结构的识别ꎬ又涉及反应器

中传热传质、过程强化与反应速率匹配ꎬ而反应过程

实质是煤分子中自由基发生聚合、重组、加氢以及自

由基的二次反应ꎬ调控自由基之间的形成及反应ꎮ

因此ꎬ很有必要从化学反应与工程放大的角度进行

分析研究ꎬ调控热解及气化反应过程ꎬ分析流化床的

工程放大效应ꎬ提高目标产物的产率及品质ꎮ
陕西延长石油集团碳氢研究中心针对低阶煤在

转化过程中存在焦油产率低、油气粉尘分离差及半

焦利用难等技术难题ꎬ开发了流化床粉煤热解气化

一体化技术(ＣＣＳＩ) [１７]ꎮ 通过一体化反应器内部设

置由传热板、分布器及循环返料通道组成的内构件ꎬ
在反应条件完全不同的 ２ 个流化场、２ 个温度场及

三类固体循环颗粒的作用下ꎬ使热解－气化反应耦

合组成一个循环封闭体系ꎬ一步法制取高产率、高品

质的焦油与合成气ꎮ 通过流化床小试试验研究ꎬ验
证流化床快速热解具有传热传质速度快、焦油产率

高及易于工业化放大等特点ꎮ 利用 １００ ｋｇ / ｈ 中试冷

模装置考察不同条件下循环流化床的流场分布ꎬ为工

业化规模的循环流化床设计提供依据ꎬ并在此基础上

建立 ３６ ｔ / ｄ 流化床粉煤热解气化一体化工业试验装

置ꎮ 本研究主要考察工业试验装置的连续运行效果

及产物分布、产品性质ꎬ通过对热解及气化反应、热量

质量传递过程与高倍率固体循环颗粒的调控ꎬ完成一

体化反应器的稳定运行及高温油气粉尘在线分离ꎬ实
现粉煤定向转化制高品质焦油与合成气的突破ꎬ为该

技术的产业化放大提供设计依据与技术支撑ꎮ

１　 实验部分

１􀆰 １　 实验原料

以 ０~３００ μｍ(ｄ５０ ＝ ７０ μｍ)的陕北西湾煤为原

料ꎬ其工业分析、元素分析、发热量和格金焦油产率

如表 １ 所示ꎬ粒径分析如图 １ 所示ꎮ
表 １　 工业分析和元素分析

样品
工业分析 / ％ 元素分析 / ％

Ｍ Ｖ Ａ ＦＣ Ｃ Ｈ Ｏ① Ｎ Ｓ

热值 /

(ＭＪ􀅰ｋｇ－１)

格金焦油

产率 / ％

西湾煤 ６􀆰 ９０ ３１􀆰 ９７ ０􀆰 ０６ ６１􀆰 ０７ ７６􀆰 ４８ ４􀆰 ５７ １７􀆰 ４８ １􀆰 ０５ ０􀆰 ４２ ２８􀆰 ３２ １１􀆰 ６５

　 　 注:①差减法ꎮ

１—质量分数ꎻ２—总质量分数

图 １　 粒径分布

１􀆰 ２　 实验装置与方法

３６ ｔ / ｄ 流化床粉煤热解气化一体化工业试验装

置工艺流程如图 ２ 所示ꎮ 装置主要包括进料单元、
热解气化单元、合成气净化及油品回收单元ꎮ 煤粉

采用气力输送的方式经流化给料器进入一体化反应

器热解区ꎬ与高倍率流态化的固体热载体充分混合

并发生快速热解反应ꎬ半焦通过循环返料通道返回

至气化区ꎬ与气化剂发生气化反应ꎬ产生的高温粗合

成气和固体颗粒作为热载体和输送介质进入热解
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区ꎮ 携带少量细灰的高温油气进入合成气净化单

元ꎬ在旋风分离器、深度除尘器中实现气固分离ꎬ捕
集的细灰进入气化区或排出ꎬ气化产生的高温灰渣

经换热回收后排出ꎮ 高温油气依次在初级分离塔、
二级分离塔内逆向洗涤分离ꎬ产生的焦油进入焦油

罐ꎮ 脱除大部分焦油的粗合成气在气液分离器内进

行深度冷凝分离ꎬ得到焦油与热解水ꎮ 其中ꎬ重质焦

油从初级分离塔、二级分离塔排出ꎬ轻质焦油与水的

混合物从初级收集罐、二级收集罐排出ꎮ 粗合成气

经过流量计计量、取样分析后ꎬ送入火炬燃烧放空ꎮ

Ｖ－０１—料斗ꎻＶ－０２—循环密封罐ꎻＦ－０１—流化给料器ꎻＲ－０１—热解－气化一体化反应器ꎻＳ－０１—旋风分离器ꎻ
Ｓ－０２—深度除尘器ꎻＶ－０３—半焦收集罐ꎻＳ－０３—在线取样装置ꎻＴ－０１—初级分离塔ꎻＴ－０２—二级分离塔ꎻ

Ｖ－０４—洗涤剂罐ꎻＰ－０１—洗涤剂泵ꎻＳ－０４—初级气液分离器ꎻＳ－０４—二级气液分离器ꎻＶ－０５—初级收集罐ꎻ
Ｖ－０６—二级收集罐ꎻＶ－０７—缓冲罐ꎻＦ－０２—流量计ꎻＲ－０２—火炬ꎻＶ－０８—开工加热炉

图 ２　 ３６ ｔ / ｄ 流化床粉煤热解气化一体化工业试验装置工艺流程

　 　 热解－气化一体化技术是在 １ 个反应器内实现

粉煤的快速热解及半焦的高效气化ꎬ该反应器由提

升管热解区、快速过渡区及流化床气化区组成ꎮ 在

活性气氛、短接触时间与固体颗粒高倍率循环的协

同作用下ꎬ活性分子稳定粉煤一次热解产生的自由

基碎片ꎬ降低挥发性产物与活性半焦颗粒的接触机

率ꎬ抑制交联、聚合等二次反应ꎬ实现焦油的高产率

及轻质化ꎮ 半焦具有高流速、低温度、高活性的特

点ꎬ通过调节半焦颗粒的循环速率来吸收显热ꎬ达到

控制气化温度、降低蒸汽用量的目的ꎮ 试验条件:热
解温度 ５５０~６５０℃ꎬ气化温度 ９５０~ １ １００℃ꎬ操作压

力 ０􀆰 ６~ １􀆰 ０ ＭＰａꎬ固体循环倍率 １００ ~ ２００ 倍ꎬ热解

区流速 １０~１８ ｍ / ｓꎬ气化区流速 ０􀆰 ６~ １􀆰 ５ ｍ / ｓꎬ热解

区停留时间<３ ｓꎮ
试验开始前ꎬ在反应器内装入惰性颗粒作为流

化介质ꎮ 在流化气、输送气的吹扫下保证颗粒流化

正常ꎬ建立反应系统的固体循环ꎬ系统逐渐升温ꎮ 待

反应器的热解温度、松动气量及流化状态达到稳定

后ꎬ开启流化给料器使煤粉进入热解区ꎬ下料速率

１􀆰 ０~１􀆰 ５ ｔ / ｈꎬ在气化区通入气化剂ꎮ 在工艺条件调

节、循环返料控制及在线排灰的作用下ꎬ热解区和气

化区温度达到试验要求ꎬ维持装置的长周期连续稳

定运行ꎬ对产物进行收集分析ꎮ 试验结束后ꎬ停止煤

粉及气化剂的进料ꎬ对装置进行吹扫降温与缓慢泄

压ꎬ待装置降至常温、常压后ꎬ收集液相及固相产物ꎮ
液相产物从初级分离塔、二级分离塔和一级收集罐、
二级收集罐收集ꎻ固相产物从反应器、半焦收集罐收

集ꎮ 用二氯甲烷多次浸泡和冲洗在线取样装置及连

接管线ꎬ采用真空旋转蒸发仪减压旋蒸除去二氯甲

烷溶剂ꎬ获得焦油ꎮ
１􀆰 ３　 产物分析

合成气经流量计计量后ꎬ用取样钢瓶进行收集ꎮ
采用 ＧＣ－２０１４ 型气相色谱仪(日本岛津)分析合成

气中 ＣＯ２、ＣＨ４、Ｃ２Ｈ６、Ｃ２Ｈ４、Ｎ２、ＣＯ、Ｈ２ 等气体成分

的浓度ꎬ载气 Ｎ２ 和 Ｈ２ꎬ载气流速 ２０ ｍＬ / ｍｉｎꎬ色谱

柱温度 １００℃ꎬ 反应时间 ２３ ｍｉｎꎮ 利用安捷伦

Ａｇｉｌｅｎｔ ７８９０Ａ 型气相色谱(配氢火焰离子检测器

ＦＩＤ)ꎬ配套高温模拟蒸馏数据处理软件ꎬ色谱柱为

ＧＳＤ－２ 不锈钢毛细柱(５ ｍ×０􀆰 ５３ ｍｍ ＩＤ×０􀆰 １５ μｍ)
(石油科学技术研究院)ꎬ载气为 Ｈｅꎮ

半焦与灰渣按国家标准 ＧＢ / Ｔ ２１３—２００８ 进行

工业分析与元素分析ꎬ并测定发热量ꎮ
焦油的馏程分布分析采用 Ａｇｉｌｅｎｔ ７８９０Ａ 模拟

蒸馏仪ꎬ焦油的元素分析采用德国 Ｅｌｅｍｅｎｔ 元素分
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析仪ꎮ

２　 结果与讨论

２􀆰 １　 工业化装置的典型运行特性

２􀆰 １􀆰 １　 物热衡算

工业试验装置 ７２ ｈ 标定期间的物热衡算如表 ２
所示ꎬ反应产物为焦油、合成气、灰渣及少量热解水

等ꎬ过程中不产生半焦ꎮ 装置输入输出每小时物料

的质量偏差 １􀆰 ２７％ꎬ物料总体平衡ꎮ 每小时的热量

损失 ６􀆰 ９０％ꎬ由于工业化试验装置的反应器热损较

大ꎬ造成热量偏差ꎮ
表 ２　 物热衡算

物料

物料平衡 热量平衡

质量流量 /

(ｋｇ􀅰ｈ－１)

比例 /
％

热量 /

(ＭＪ􀅰ｈ－１)

比例 /
％

输入　 　 　 　 　 　 　

　 煤　 　 　 １４５０􀆰 ００ ３７􀆰 ０５ ４２７７５􀆰 ００ ９２􀆰 ８４

　 氧气　 　 ６１５􀆰 ８２ １５􀆰 ７３ ０􀆰 ５６ ０

　 蒸汽　 　 １０６５􀆰 ３４ ２７􀆰 ２２ ３２９８􀆰 ２９ ７􀆰 １６

　 二氧化碳 ７８２􀆰 ９２ ２０􀆰 ００ １􀆰 ０３ ０

合计　 　 　 ３９１４􀆰 ０８ １００􀆰 ００ ４６０７４􀆰 ８８ １００􀆰 ００

输出　 　 　 　 　 　 　

　 焦油　 　 ２２８􀆰 ６５ ５􀆰 ９２ ８９８１􀆰 ３７ ２０􀆰 ９４

　 热解气　 ３０００􀆰 ６２ ７７􀆰 ６４ ２９３５０􀆰 ４７ ６８􀆰 ４２

　 灰渣　 　 １５２􀆰 ０５ ３􀆰 ９３ ４５６１􀆰 ５０ １０􀆰 ６３

　 热解水　 ４８３􀆰 ２４ １２􀆰 ５０ １􀆰 １９ ０

合计　 　 　 ３８６４􀆰 ５６ １００􀆰 ００ ４２８９４􀆰 ５３ １００􀆰 ００

２􀆰 １􀆰 ２　 运行特性

工业试验装置 ７２ ｈ 标定期间热解及气化的温

度曲线如图 ３ 所示ꎮ 投煤负荷>８５％条件下的粉煤

进料稳定ꎬ一体化反应器中热解温度 ５５０~６００℃ꎬ气
化温度 ９５０ ~ １ ０００℃ꎬ说明在 １ 个反应器内粉煤热

解与半焦气化 ２ 种不同反应过程平稳ꎬ热解及气化

　 　 　 　 　 　 　

１—气化温度ꎻ２—进煤负荷ꎻ３—热解温度

图 ３　 ７２ ｈ 标定期间热解及气化的温度曲线

反应提供的物料及热量相互利用ꎬ反应体系达到热

平衡ꎬ装置实现连续稳定运行ꎮ
装置典型运行特性详见表 ３ꎮ 在热解温度

５９０℃、气化温度 ９９０℃、压力 １􀆰 ０ ＭＰａ 条件下ꎬ焦油

产率 １５􀆰 ９１％ꎬ合成气有效气组分 ７４􀆰 ７４％ꎬ热值

９ ４７１􀆰 ０８ ｋＪ / ｍ３ꎬ碳转化率 ９４􀆰 ２７％ꎬ能源转化效率

８２􀆰 ７５％ꎮ 说明煤粉进入热解区后ꎬ表面温度快速升

高并完成脱挥发分过程ꎬ气态热解产物从颗粒表面

逃逸ꎬ与来自气化区的高温合成气混合ꎬ合成气的主

要组分为 Ｈ２、Ｈ２Ｏ、ＣＯ 和 ＣＯ２ꎬ上述活性组分起到强

化传热、高温气化及减少二次反应的作用ꎬ为以吸热

为主的热解反应提供热量ꎮ 蒸汽和 ＣＯ２ 降低半焦

的催化效应ꎬ促使氢自由基的生成和羟基、甲基等基

团断裂ꎬ降低油气分子的二次反应ꎬ高温油气进入油

品回收单元后得到焦油、水和合成气ꎮ 半焦通过循

环返料通道进入气化区ꎬ生成以 ＣＯ 和 Ｈ２ 为主的合

成气ꎬ大量高温固体颗粒进入热解区循环反应ꎬ使碳

转化率和能源转化效率较高ꎮ
表 ３　 装置典型运行特性

焦油

产率 /
％

焦油产率与

格金产率

比值 / ％

有效气

组分 /
％

有效

气热值 /

(ｋＪ􀅰ｍ－３)

碳转

化率 /
％

能源

转化

效率 / ％

１５􀆰 ９１ １３６􀆰 ５７ ７４􀆰 ７４ ９４７１􀆰 ０８ ９４􀆰 ２７ ８２􀆰 ７５

与原煤的格金焦油产率 １１􀆰 ６５％相比ꎬ热解气

化一体化技术中获取的焦油产率 １５􀆰 ９１％ꎬ与格金

干馏焦油产率的比值达到 １３６􀆰 ５７％ꎬ焦油产率大幅

提高ꎬ主要原因:一是反应器内构件的设置强化传热

传质ꎬ提升反应速率ꎬ减少一次热解产物向外扩散至

煤颗粒表面的传质阻力ꎬ提高热解效率ꎻ二是活性分

子发生加氢饱和煤热解自由基的反应ꎮ ＣＯ２ 分子挤

占半焦表面的活性位ꎬ与半焦中碳发生气化反应ꎬ促
使羟基、甲基等基团的断裂和氢自由基的生成ꎬ减少

二次反应ꎻ三是在高倍率惰性固体的稀释效应下ꎬ减
少半焦与煤粉颗粒的接触ꎬ降低半焦的催化活化效

应ꎬ从而降低自由基之间聚合反应机率和反应强度ꎻ
四是加压条件提高反应强度ꎮ 气体浓度随系统压力

的提高而增加ꎬ低压条件下加氢饱和反应的影响大

于高压下挥发分与半焦的二次反应ꎬ利于焦油产率

的增加ꎮ
流化床粉煤热解气化一体化工业试验装置通过

中国石油和化学工业联合会组织的科技成果鉴定ꎬ
认为该技术具有原创性和自主知识产权ꎬ整体技术

处于国际领先水平ꎮ
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２􀆰 ２　 产物性质

２􀆰 ２􀆰 １　 合成气

合成气的组分变化详见图 ４ꎮ 合成气主要组分

变化较为平稳ꎬＨ２ 含量 ２９􀆰 ５３％ ~ ３３􀆰 ７９％(体积分

　 　 　 　 　 　 　

１—Ｈ２ꎻ２—ＣＯ２ꎻ３—ＣＯꎻ４—ＣＨ４

图 ４　 合成气的组分变化

数ꎬ下同)ꎬＣＯ 含量 ２６􀆰 ８８％ ~ ３０􀆰 ０５％ꎬＣＯ２ 含量

３２􀆰 ２９％ ~ ４１􀆰 ０２％ꎬＣＨ４ 含量 ３􀆰 ７２ ~ ５􀆰 ５０％ꎬ剩余

为少量 Ｃ２ ~ Ｃ３ 烃类及 Ｎ２ꎬ煤气热值 ９ ４７１􀆰 ０３ ~
１０ ０６９􀆰 ０９ ｋＪ / ｍ３ꎮ 与小试结果相比ꎬ工业化试验

装置的气体产物组成中除含少量 Ｎ２ 以外ꎬ其他组

分含量均较为接近ꎬ说明一体化反应器中气化反

应充分ꎮ
２􀆰 ２􀆰 ２　 半焦与灰渣

半焦与灰渣工业分析和元素分析详见表 ４ꎮ 半

焦和灰渣的挥发分大幅降低ꎬ固定碳质量分数大于

８５％ꎬ其余元素含量减小ꎬ热值变化不大ꎮ 说明煤粉

热解反应与半焦气化反应较为充分ꎬ根据反应条件

进行在线排料或返回至反应器等ꎮ

表 ４　 半焦与灰渣的工业分析和元素分析

样品
工业分析 / ％ 元素分析 / ％

Ｍ Ｖ Ａ ＦＣ Ｃ Ｈ Ｏ① Ｎ Ｓ

热值 /

(ＭＪ􀅰ｋｇ－１)

半焦 ０􀆰 １６ ８􀆰 ４２ １５􀆰 １０ ７６􀆰 ３２ ８８􀆰 ５２ ２􀆰 ３４ ７􀆰 ８８ １􀆰 ０２ ０􀆰 ２４ ２６􀆰 ８５

灰渣 ０􀆰 １４ １􀆰 ３５ ８７􀆰 ３１ １１􀆰 ２０ ９２􀆰 ６１ １􀆰 ７２ ４􀆰 ５６ ０􀆰 ８８ ０􀆰 ２３ ７􀆰 ０５

　 　 注:①差减法ꎮ

２􀆰 ２􀆰 ３　 焦油

焦油的基本性质详见表 ５ꎮ 工业试验装置的焦

油密度为 １􀆰 ０６ ｋｇ / ｍ３ꎬ该部分焦油通过在线取样装

置回收获取ꎬ而通过装置中冷凝回收的焦油组分因

与冷却剂混合而难以分离ꎬ只计质量而未分析其基

本性质ꎮ 焦油的 Ｈ / Ｃ 原子比较高为 １􀆰 ２１ꎬ高于传统

焦化工艺产生焦油的 Ｈ / Ｃ 原子比ꎬ且焦油中 Ｓ 质量

分数较低为 ０􀆰 ２０％ꎬ说明工业试验装置产生的焦油

具有一定轻质化效果ꎮ 本试验获得焦油的高产率、
轻质化、低含尘量等特性来自于一体化反应器中加

氢催化热解、短停留时间以及源头减粉尘量、深度除

尘过滤等作用ꎮ 该工业化试验数据与小试研究结果

一致[１８]ꎬ验证流化床反应器工业化放大的可靠性与

合理性ꎮ
表 ５　 焦油的基本性质

密度 /

(ｋｇ􀅰ｍ－３)

灰分 /
％

水分 /
％

黏度 /

(ｍｍ２􀅰ｓ－１)

残碳质量

分数 / ％

热值 /

(ＭＪ􀅰ｋｇ－１)

元素分析 / ％

Ｃ Ｈ Ｏ① Ｎ Ｓ

１􀆰 ０６ ０􀆰 ８７ ２􀆰 ５８ ３􀆰 ４ ７􀆰 ４４ ３８􀆰 ２８ ８３􀆰 １１ ８􀆰 ３８ ７􀆰 ４０ ０􀆰 ９１ ０􀆰 ２０

　 　 注:①差减法ꎮ

　 　 焦油的馏分含量详见表 ６ꎮ 焦油中轻油、酚油、
萘油的含量分别为 ５􀆰 ２６％ (质量分数ꎬ 下同)、
９􀆰 ７４％和 ６􀆰 ２３％ꎬ洗油和蒽油的含量为 ２２􀆰 ２５％和

１３􀆰 ６６％ꎮ 轻质油(<３５０℃)和重质油(>３５０℃)含量

为 ５７􀆰 １４％和 ４２􀆰 ８６％ꎮ 说明加压环境加速焦油的

二次反应ꎬ大分子脂肪烃裂解生成小分子的烷烃和

不饱和烃ꎬ使焦油中轻质组分增加ꎮ 加氢气氛减少

自由基聚合的反应机率ꎬ中长链脂肪烃的含量降低ꎬ
Ｃ９ ~Ｃ１２烃类的含量增加ꎮ 研究表明ꎬ随着压力的升

高ꎬ焦油中芳环侧链发生断裂ꎬ轻质组分含量增加ꎬ

重质组分含量降低ꎬ碳含量及氢含量增加[１９－２０]ꎮ
表 ６　 焦油的馏分质量分数 ％

样品 轻油 酚油 萘油 洗油 蒽油 沥青

焦油 ５􀆰 ２６ ９􀆰 ７４ ６􀆰 ２３ ２２􀆰 ２５ １３􀆰 ６６ ４２􀆰 ８６

焦油的组分含量详见表 ７ꎮ 焦油中脂肪烃、芳
香烃和酚类化合物的含量分别为 ２３􀆰 ２１％(质量分

数ꎬ下同)、４４􀆰 ４６％和 ２４􀆰 ６６％ꎬ其他化合物含量为

７􀆰 ６７％ꎮ 其中ꎬ单环、双环及三环芳烃的含量分别为

１１􀆰 ９２％、２０􀆰 ７７％和 ９􀆰 ２６％ꎬ四环及以上芳烃含量较

􀅰８０２􀅰
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少为 ２􀆰 ５１％ꎬ芳香烃多以取代侧链芳香烃居多ꎮ 受

化学反应及高倍率固体颗粒循环流化的影响ꎬ大量

煤分子基团参与裂解反应ꎮ 一次裂解是大分子结构

中活性官能团脱除和煤有机结构中弱化学键断裂成

自由基的解离过程ꎬ二次裂解是自由基发生以裂解、
聚合等化学反应为主的传质过程ꎮ 流化床反应器的

固体颗粒循环速率高ꎬ停留时间短ꎬ一次热解产生的

焦油来不及进行二次裂解反应而被带出反应器ꎬ导
致芳环脱侧链的反应程度较小ꎮ

表 ７　 焦油的组分质量分数 ％

样品 脂肪族化合物 芳香族化合物 酚类 其他化合物

焦油 ２３􀆰 ２１ ４４􀆰 ４６ ２４􀆰 ６６ ７􀆰 ６７

３　 结论

(１)流化床热解气化一体化技术适用于粒径小

于 ３００ μｍ 低阶煤的连续热解气化反应ꎬ解决焦油

产率低、油气尘三相分离难、产物品质差等技术难

题ꎮ 通过内构件强化、加氢气氛、短接触时间与高

倍率固体颗粒循环的协同影响ꎬ提高床层传热传

质效果ꎬ控制产物的二次反应ꎬ提高油气产率ꎬ改
善产物品质ꎬ实现低阶煤的定向转化制高品质焦

油与合成气ꎮ
(２)３６ ｔ / ｄ 粉煤热解气化一体化工业试验装置

实现 ７２ ｈ 标定期间的满负荷连续稳定运行ꎬ解决气

化剂混合不均匀、流化波动较大或碳源不足导致出

现高温熔渣的问题ꎬ连续稳定生产焦油、合成气ꎬ
不产生半焦ꎮ 标定期间的物料平衡偏差 １􀆰 ２７％ꎬ
热量损失 ６􀆰 ９０％ꎬ碳转化率 ９４􀆰 ２７％ꎬ能源转化效

率 ８２􀆰 ７５％ꎮ
(３)流化床热解气化一体化技术获得的焦油产

率高ꎬ 达 到 格 金 焦 油 产 率 １３６􀆰 ５７％ꎬ 焦 油 密 度

１􀆰 ０６ ｋｇ / ｍ３ꎬ含质量分数 ０􀆰 ８７％ꎬ含水率 ２􀆰 ５８％ꎬ焦
油中 ３５０℃以下轻质组分质量分数 ５７􀆰 １４％ꎮ 半焦

和灰渣的挥发分降低ꎬ硫含量降低ꎬ热值变化不大ꎮ
合成气中 Ｈ２ 体积分数 ２９􀆰 ５３％ ~ ３３􀆰 ７９％ꎬＣＯ 体积

分数 ２６􀆰 ８８％~３０􀆰 ０５％ꎬ热值较高ꎮ
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