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摘要:以某炼厂 １８０ 万 ｔ / ａ 催化裂化装置提升管为模型ꎬ通过数值模拟研究了催化裂化初始原料油液雾(简称油雾)粒径对

提升管反应器油剂间传热传质及混合特性的影响ꎮ 结果显示ꎬ３５ μｍ 油雾与 ７０ μｍ 油雾相比ꎬ在低高度段油雾温度更低ꎬ且温
度分布更加均匀ꎻ同一高度段油雾粒径越小油雾蒸发速度更快ꎬ３５ μｍ 油雾达到 ９８％蒸发量所需时间几乎是 ７０ μｍ 油雾的一
半ꎻ对于 ３５ μｍ 油雾来说ꎬ催化剂在提升管中心的聚集效应较弱ꎬ在不同高度横截面上比 ７０ μｍ 油雾的固含率低ꎬ且油气在横
截面上分布的更加均匀ꎬ促使原料油与催化剂的均匀混合ꎬ有利于催化裂化反应ꎬ改善产品分布ꎮ
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　 　 流化催化裂化装置(ＦＣＣＵ)是重油轻质化的重

要装置ꎬ也是炼油企业实现炼化一体化转型发展的

核心装置ꎮ 提升管反应器是 ＦＣＣＵ 的核心设备之

一ꎬ原料油在提升管内与催化剂接触混合ꎬ反应生成

柴油、汽油、丙烯等轻质油和化学品ꎬ此过程中发生

原料油的升温蒸发汽化ꎬ良好的相间传热与原料油

的蒸发效率是提高催化裂化装置油剂间催化裂化效

率的关键[１－２]ꎮ
目前ꎬ关于提升管内气固两相的流动特性及原

料油的蒸发研究较多ꎮ 鄂承林等[３－４] 通过冷模试验

研究了气固两相在提升管内的径向分布以及混合特

性ꎬ结果显示ꎬ催化剂颗粒随着提升管轴向位置的升

高呈强“Ｗ”形转变为弱“Ｗ”形ꎬ最后变成“环－核”
分布ꎬ原料油气沿提升管轴向由下至上依次呈强

“Ｍ”形、弱“Ｍ”形和“环－核”分布ꎮ 闫子涵等[５－７]提

出了一种油剂逆流接触的新型催化裂化提升管ꎬ考
察了油剂“匹配”情况ꎬ结果表明喷嘴向下的进料方

式可以强化油剂两相混合ꎬ缩短混合区长度ꎬ有利于

催化裂化反应ꎮ 傅梦倩等[８－９] 数值模拟考察了双层

喷嘴提升管内气固两相的流动特性ꎬ双层喷嘴即在

主喷嘴下方增加了一对副喷嘴ꎬ结果发现双层喷嘴

对提升管内气固两相的流动特性影响较大ꎮ 许峻

等[１０－１１]建立了用于描述提升管内射流二次流动中

心流线的模型方程ꎬ与试验结果对比有较高的吻合

度ꎬ并利用二次流理论通过大型冷模试验分析了逆

向喷嘴射流二次流在提升管内的形成过程ꎮ 高金森

等[１２－１５]建立了提升管内气液固三相流动反应模型ꎬ
从原料油液雾流动和气化的机理考察了原料油雾化
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效果的影响ꎬ结果发现雾化效果越好ꎬ越有利于催化

裂化反应ꎬ产品分布越理想ꎮ Ｔｕｙｅｎ 等[１６] 对比分析

了催化裂化原料油液雾的蒸发模型ꎬ预测了工业催

化裂化原料油液雾的汽化时间ꎬ为工业催化裂化进

料汽化区的设计提供了依据ꎮ Ｇｕｐｔａ 等[１７－１８] 建立了

一个预测催化裂化提升管反应器转化率和产率的模

型ꎬ并分析了原料油平均雾化粒径对催化裂化反应

的影响ꎬ研究结果与高金森等一致ꎬ原料油雾化的粒

径尺寸是影响原料油汽化速率的最主要因素之一ꎬ
雾化粒径越小越有利于催化裂化反应ꎮ 朱晓丽

等[１９－２０]建立了提升管反应器气液两相流数值模型ꎬ
研究了射流原料油液雾与连续气相间传质传热特性

及油剂接触分布状况ꎮ 张智亮等[２] 模拟分析了双

层喷嘴提升管内原料油液雾的传质传热与混合

特性ꎮ
但是关于不同原料油液雾(以下简称油雾)粒

径对提升管反应器内油剂间传热传质及混合特性的

影响鲜有报道ꎮ 本文通过数值模拟的方法研究了不

同油雾粒径对提升管反应器内油剂间传质传热及混

合特性的影响ꎬ以期为提升管反应器和喷嘴的设计

提供支持ꎮ

１　 研究方法

１􀆰 １　 几何模型建立及网格划分

以某炼厂 １８０ 万 ｔ / ａ 催化裂化装置中的提升管

反应器为计算模型ꎬ模型简图如图 １ 所示ꎮ 提升管反

应器直径 Ｄ１ 为 １ ２００ ｍｍꎬ截取高度 ｈ１ 为 １０ ０００ ｍｍꎻ
提升管反应器下部为预提升ꎬ直径 Ｄ２ 为 ９５０ ｍｍꎬ截
取预提升高度 ｈ３ 为 １ ０００ ｍｍꎻ预提升与提升管反

应器中间是过渡段ꎬ６ 个喷嘴均匀布置在过渡段中

间ꎬ喷嘴与提升管轴线夹角 θ 为 ３０°ꎬ原料油斜向上

喷入提升管反应器ꎻ分布均匀的气固混合物经预提

升与喷嘴喷入的原料油接触混合在提升管反应器内

向上运动ꎮ 结果分析时ꎬ选取模型入口横截面高度

为 ０ ｍｍꎬ喷嘴喷口处高度为 １ ６２０ ｍｍꎬ纵截面提取

穿过喷嘴的切面ꎮ

图 １　 催化裂化提升管反应器结构简图

该几何模型总高 １２ ｍꎬ局部最小尺寸 ０􀆰 ０１ ｍꎬ
网格尺寸比达 １ ２００ꎬ与此同时ꎬ提升管内部流场复

杂ꎬ湍动明显ꎬ稀相区与密相区的固含率差较大ꎬ又
存在复杂的多相传热传质和蒸发过程ꎬ对网格精度

和模型调试的要求非常高ꎮ 整个模型利用混合网格

(结构化网格与非结构化网格结合)进行划分ꎮ 对

于喷嘴的喷口局部区域进行了网格加密处理ꎮ 一般

规定网格的扭曲度小于 ０􀆰 ９０ꎬ网格扭曲度越小ꎬ网
格量越高ꎬ模拟所采用网格最高扭曲度 ０􀆰 ６５ꎬ总体

来说网格质量高ꎬ满足计算要求ꎮ
１􀆰 ２　 数值方法

参照前期研究ꎬ采用有限体积法离散控制方程

及 Ｐｈａｓｅ Ｃｏｕｐｌｅｄ ＳＩＭＰＬＥ 算法耦合离散气固方程组

的压力速度模拟提升管中的三相流动过程、气固相

间的传热过程以及固相曳力ꎻ采用 ＤＰＭ 模型(离散

相模型)模拟原料油液雾的流动和分布ꎬ选择 ＤＰＭ－
ｄｒｏｐｌｅｔ 模型模拟原料油液雾与气相间传热传质和原

料油蒸发汽化过程ꎮ
计算边界条件由实际提升管生产工况获得ꎬ模

拟过程假设气固混合物均匀进入预提升ꎬ且未考虑

化学反应的进行ꎬ原料油初始粒径设为 ３５ μｍ 和

７０ μｍꎮ 模 拟 采 用 Ｒｅａｌｉｚａｂｌｅ ｋ － ε 耦 合 近 壁 面

ｓｃａｌａｂｌｅ ｗａｌｌ ｆｕｎｃｔｉｏｎｓ 方法建立湍流模型ꎻ 采用

Ｅｕｌｅｒｉａｎ 方法处理气液固三相流ꎬ固相催化剂颗粒

表征为颗粒流ꎬ与气相的曳力模型采用 ｅｍｍｓ 方法ꎬ
与气相的传热模型采用 ｒａｎｚ－ｍａｒｓｈａｌｌ 方法ꎻ气相混

合气体采用组分输运的 ｓｐｅｃｉｅｓ Ｔｒａｎｓｐｏｒｔ 方法ꎬ充分

考虑热扩散的作用ꎻ液雾喷射由 ＤＰＭ 方法表征ꎬ通
过 ＤＰＭ－ｄｒｏｐｌｅｔ 和组分输运实现蒸发过程的模拟ꎮ

２　 结果与讨论

２􀆰 １　 提升管内温度变化

提升管纵截面固相温度提取云图如图 ２ 所示ꎮ
由图 ２ 可知ꎬ整个提升管内固相温度沿轴向呈对称

分布ꎬ气体带动催化剂经预提升后在过渡段与喷嘴

喷出的原料油接触ꎬ后沿提升管反应器向上运动ꎬ在
预提升段内催化剂温度最高ꎬ接近催化剂进料温度ꎬ
当催化剂与原料油接触后温度骤降ꎬ催化剂将热量

传递给原料油ꎬ使得原料油升温汽化ꎮ 在喷嘴后端

提升管边壁处催化剂温度明显高于中间ꎬ一是由于

催化剂的边壁效应(边壁催化剂含量较多)ꎬ二是由

于喷嘴喷出原料油的气动力使得催化剂未能与原料

油充分接触即吹向边壁ꎬ催化剂的热量还未及时传

递给原料油ꎮ
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(ａ)３５ μｍ (ｂ)７０ μｍ

图 ２　 提升管纵截面固相温度云图

对比分析喷嘴喷出不同油雾粒径对催化剂温度

的影响ꎬ发现宏观上 ３５ μｍ 和 ７０ μｍ 原料油液雾的

提升管纵截面固相温度云图几乎一致ꎬ随着提升管

位置的升高趋于均匀ꎮ
为了更加直观地对比不同油雾粒径对原料油温

度的影响ꎬ提取了初始油雾粒径分别为 ３５ μｍ 和

７０ μｍ 时喷嘴喷口上方提升管不同高度段油雾的温

度分布ꎬ如图 ３~图 ５ 所示ꎮ 高度段指的是距离喷嘴

喷口的距离ꎮ 由于油雾在不同提升管高度时是呈现

分散分布的ꎬ并不连续ꎬ所以提取不同高度段油雾的

温度分布ꎮ

(ａ)３５ μｍ

(ｂ)７０ μｍ

图 ３　 ５０~５００ ｍｍ 高度段油雾温度分布图

(ａ)３５ μｍ

(ｂ)７０ μｍ

图 ４　 １ ０００~１ ５００ ｍｍ 高度段油雾温度分布图

(ａ)３５ μｍ

(ｂ)７０ μｍ

图 ５　 ２ ０００~３ ５００ ｍｍ 高度段油雾温度分布图

由图 ３~图 ５ 可知:①随着高度的增加ꎬ油雾分

布向中间靠拢ꎬ这是由于喷嘴倾斜向上布置且有一

定的喷射距离ꎬ在不同的喷射距离内喷射区域是不

同的ꎬ一定范围内随着喷射距离的增高ꎬ原料油喷射

区域越靠近中间区域ꎮ ②低高度段范围(≤５００ ｍｍ)
内油雾温度相对较高ꎬ这是由于在低高度段范围内

原料油与催化剂接触时间较短ꎬ部分油雾刚刚升温

还未汽化ꎬ热量积蓄在油雾内部ꎻ随着高度的增加ꎬ
油雾温度没有太大变化ꎬ大多数油雾温度接近催化

剂温度ꎬ气液固温度达到平衡ꎮ ③７０ μｍ 油雾在低

高度段的温度相较于 ３５ μｍ 更高ꎬ且温度均匀程度

更差ꎬ这是由于油雾与气相间的传热过程远快于传

质过程ꎬ７０ μｍ 油雾在初始蒸发状态下蒸发速度相

对较慢ꎬ即蒸发消耗潜热速度更慢ꎬ因此得以被气固

流环境加热到更高的温度ꎮ
２􀆰 ２　 提升管内油雾粒径变化

为了对比喷入不同初始油雾粒径时提升管内原

料油的蒸发情况即原料油液雾粒径变化ꎬ提取了初
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始油雾粒径分别为 ３５ μｍ 和 ７０ μｍ 时ꎬ喷嘴喷口上

方不同高度段的油雾粒径分布图ꎬ如图 ６ ~ 图 ８
所示ꎮ

(ａ)３５ μｍ

(ｂ)７０ μｍ

图 ６　 ５０~５００ ｍｍ 高度段油雾粒径分布图

(ａ)３５ μｍ

(ｂ)７０ μｍ

图 ７　 １ ０００~１ ５００ ｍｍ 高度段油雾粒径分布图

(ａ)３５ μｍ

(ｂ)７０ μｍ

图 ８　 ２ ０００~３ ５００ ｍｍ 高度段油雾粒径分布图

由图 ６~图 ８ 可知:①随着高度的增加ꎬ油雾粒

径逐渐减小ꎬ这是由于原料油进入提升管后与催化

剂接触换热升温蒸发汽化ꎬ粒径在减小ꎻ高度越高ꎬ
原料油与催化剂的接触时间越长ꎬ蒸发越多ꎬ粒径越

小ꎮ ②在同一高度段范围内ꎬ初始油雾粒径 ７０ μｍ
时原料油粒径比初始油雾粒径 ３５ μｍ 要大ꎬ且分布

范围要广ꎬ这是由于初始粒径大时ꎬ其与催化剂的总

接触面积小、传热面积小、传热速率慢、所需蒸发时

间长导致的ꎮ ③同一高度段范围内ꎬ对于同一初始

油雾粒径ꎬ外环的油雾粒径小于内环ꎬ说明外环的蒸

发快于内部ꎬ这是由于中间催化剂的温度较边壁要

低、催化剂传递给油雾的热量较慢导致的ꎮ
与此同时ꎬ为了进一步分析原料油的蒸发特性ꎬ

提取了不同初始油雾粒径不同横截面上原料油蒸汽

的质量流量与出口原料油蒸汽质量流量的比值随提

升管高度的变化ꎬ如图 ９ 所示ꎮ

１—３５ μｍꎻ２—７０ μｍ

图 ９　 原料蒸发量随提升管高度的变化

由图 ９ 可知ꎬ在油雾喷射面(１ ６２０ ｍｍ 处)至提

升管 ２ ０００ ｍｍ 高度范围内ꎬ初始油雾粒径为 ３５ μｍ
和 ７０ μｍ 两种原料油均完成了约 ６０％的蒸发ꎬ但
７０ μｍ 的蒸发速度稍慢于 ３５ μｍꎮ 在约 ３ ０００ ｍｍ
的提升管高度上ꎬ两种油雾粒径均完成了约 ９０％的

蒸发ꎬ两种油雾粒径在前 ９０％蒸发量内蒸发速度差

异不大ꎬ之后ꎬ初始粒径为 ３５ μｍ 的液滴蒸发速度

明显快于初始粒径为 ７０ μｍ 的液滴ꎮ
对不同横截面的油雾流动信息进行采样ꎬ得到
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油雾实现 ９５％蒸发量和 ９８％蒸发量的流动高度和

流动时间如表 １ 所示ꎬ表中蒸发高度为距离模型入

口的高度ꎮ 通过表 １ꎬ更加说明了 ３５ μｍ 油雾相较

于 ７０ μｍ 油雾蒸发速度快ꎬ达到 ９８％蒸发量所需时

间几乎是 ７０ μｍ 油雾的一半ꎬ有利于原料油的蒸发

汽化ꎬ增大原料油的汽化速率ꎬ改善催化裂化产品

分布ꎮ
表 １　 不同液滴粒径喷射条件下的蒸发时间和高度

项目 ３５ μｍ ７０ μｍ

９５％蒸发时间 / ｓ ０􀆰 １５５ ０􀆰 ２５２

９５％蒸发高度 / ｍｍ ３５００ ５０００

９８％蒸发时间 / ｓ ０􀆰 ２２６ ０􀆰 ４１２

９８％蒸发高度 / ｍｍ ４３００ ６３００

２􀆰 ３　 提升管内固含率及油气质量分数变化

为研究原料油喷入提升管内对固体催化剂分布

的影响ꎬ提取提升管不同高度横截面的固含率分布

云图以及不同提升管高度的固含率随径向比变化折

线图(此处所取径向位置为所选纵截面与横截面的

交线)ꎬ分别见图 １０ 和图 １１ꎮ

图 １０　 不同高度横截面固含率分布云图

(ａ)３ ０００ ｍｍ

(ｂ)４ ０００ ｍｍ

(ｃ)６ ０００ ｍｍ

(ｄ)８ ０００ ｍｍ

１—３５ μｍꎻ２—７０ μｍ

图 １１　 不同初始油雾粒径在不同高度固含率

随径向比的变化图

图 １０ 中横截面 １(１ ５００ ｍｍ)代表该横截面距

离整个模型入口 １ ５００ ｍｍꎬ在喷嘴下方 １２０ ｍｍ 处ꎻ
横截面 ２(１ ７００ ｍｍ)代表该横截面距离整个模型入

口 １ ７００ ｍｍꎬ在喷嘴上方 ８０ ｍｍ 处ꎮ 由图 １０ 可知ꎬ
原料油的喷入使得固体催化剂的分布受到影响ꎮ 在

喷嘴下方ꎬ固体催化剂受到喷嘴喷出气流的影响ꎬ在
横截面 １ 出现分布不均的情况ꎻ在喷嘴上方ꎬ固相催

化剂被喷嘴喷出的大量气体冲击聚拢到中间位置ꎬ
形成固含率从中间向边缘递减的规律ꎮ 随着高度进

一步提升ꎬ固相分布呈“Ｗ”型分布ꎬ即边缘和中间

固含率高ꎬ而其间固含率低ꎮ 这一趋势在提升管更

高处得到了延续ꎬ但由于油雾蒸发和气固混合流场

的稳定ꎬ固相分布总体趋向于均匀化ꎮ
由图 １１ 可知ꎬ３５ μｍ 和 ７０ μｍ 的变化规律总体

一致ꎬ而同一高度横截面上 ７０ μｍ 固含率均大于

３５ μｍꎮ
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由图 １１ 可知ꎬ不同初始原料油粒径在不同高度

横截面固含率随径向比变化呈“Ｗ”形分布ꎬ随着高

度提升固含率分布逐渐平缓ꎮ 对比 ３５ μｍ 和 ７０ μｍ
结果ꎬ大油雾粒径条件下固相颗粒在提升管中心聚

集的效应更加明显ꎬ在不同高度横截面上均比小油

雾粒径条件下的固含率高ꎮ
为了定量分析不同初始油雾粒径条件下提升管

内固含率在不同横截面径向方向的分布ꎬ统计不同

初始油雾粒径在不同高度横截面条件下提升管内径

向固含率标准差ꎬ如表 ２ 所示ꎮ 由表 ２ 可知ꎬ在任一

横截面上 ３５ μｍ 径向固含率标准差均小于 ７０ μｍꎬ
说明 ３５ μｍ 条件下径向固含率要比 ７０ μｍ 条件下

更加均匀ꎮ
表 ２　 不同初始油雾粒径在不同高度横截面径向

固含率标准差

横截面高度 / ｍｍ ３５ μｍ ７０ μｍ

３０００ ０􀆰 ０４３２ ０􀆰 ０６６９

４０００ ０􀆰 ０３８５ ０􀆰 ０５５８

６０００ ０􀆰 ０４７６ ０􀆰 ０５５０

８０００ ０􀆰 ０２７８ ０􀆰 ０３２６

提取不同高度横截面油气质量分数分布云图ꎬ
如图 １２ 所示ꎮ 由图 １２ 可知ꎬ在不同的横截面上ꎬ
７０ μｍ 条件下的油气质量分数要稍低于 ３５ μｍꎬ这
是由于 ７０ μｍ 条件下的油雾蒸发速度要稍慢于

３５ μｍꎮ 当高度达到约 ３ ０００ ｍｍ 后ꎬ油气的分布达

到比较均匀的状态ꎮ

图 １２　 不同横截面油气质量分数分布云图

３　 结论

(１)通过数值模拟对比ꎬ分析了不同初始油雾

粒径对催化裂化提升管反应器内油剂间传质传热及

油剂混合特性的影响ꎬ结果发现 ３５ μｍ 油雾比

７０ μｍ 油雾具有更大的优势ꎬ可为提升管及喷嘴的

设计提供支持ꎮ
(２)宏观上ꎬ３５ μｍ 和 ７０ μｍ 原料油液雾在提

升管纵截面上的固相温度云图几乎一致ꎬ随着提升

管位置的升高趋于均匀ꎮ 微观上ꎬ低高度段油雾温

度相对较高ꎬ３５ μｍ 油雾相较 ７０ μｍ 条件下更低ꎬ且
温度分布更加均匀ꎮ

(３)油雾粒径随着提升管高度的增加在减小ꎬ
初始油雾粒径小时ꎬ其与催化剂的接触面积大ꎬ传热

面积大ꎬ传热速率快ꎬ所需蒸发时间短ꎮ ３５ μｍ 油雾

相较于 ７０ μｍꎬ在同一高度段油雾粒径小ꎬ蒸发速度

快ꎬ３５ μｍ 油雾达到 ９８％蒸发量所需的时间几乎是

７０ μｍ 油雾的一半ꎮ
(４)３５ μｍ 油雾比 ７０ μｍ 油雾更加有利于催化

剂颗粒和油气在横截面上的均匀分布ꎬ促使油剂混

合的更加均匀ꎬ有利于催化裂化反应ꎬ改善产品

分布ꎮ
(５)本文的数值模拟假定了气固混合物均匀地

进入预提升中ꎬ且没有考虑化学反应ꎬ而实际的催化

裂化提升管反应器中气固混合物并非均匀进入预提

升中ꎬ且存在着复杂的化学反应ꎬ后期模拟过程可以

进行优化ꎬ考虑预提升中气固的不均匀性以及化学

反应ꎮ
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在顶部出现近圆环状涡管及强度较弱的拉长型涡

旋ꎬ中心射流速度比改进型下渣口的低ꎬ气流径向扩

散显著ꎬ导致壁面液膜蒸发量增加ꎬ产生的蒸汽对中

心射流有一定侵彻作用ꎮ 因此要对气化炉下渣口结

构进行改造ꎬ具体改造方法是在原有渣口设计的基

础上进行修改ꎬ只改变了下渣口直筒段内径ꎬ由
５９６ ｍｍ 缩小至 ５００ ｍｍꎬ对于各法兰管口、下渣口冷

却水通道等相关工艺尺寸和结构未做改动ꎮ
通过气化炉内流场的模拟结果ꎬ使用氧气旋流

角为 ２５°、煤粉通道半径为 ９２ ｍｍ 的主烧嘴和直筒

段内径 ５００ ｍｍ 的下渣口进行生产试运行实验ꎬ结
果如表 ２ 所示ꎮ
表 ２　 固定氧气旋流角和煤粉通道半径时的气化热损失

时间 /
ｄ

总热损 /
ＭＷ

渣口热损 /
ＭＷ

热裙热损 /
ＭＷ

渣口压差 /
ｋＰａ

有效气

含量 / ％

１ ４􀆰 ８ ０􀆰 ２１ ０􀆰 ３６ ５６ ８６􀆰 ９８

２ ３􀆰 ９ ０􀆰 １８ ０􀆰 ３４ ５４ ８９􀆰 ３８

３ ３􀆰 ４ ０􀆰 １２ ０􀆰 ２８ ５１ ８７􀆰 ７３

４ ４􀆰 ０ ０􀆰 １４ ０􀆰 ２４ ５５ ８８􀆰 ７６

５ ３􀆰 ５ ０􀆰 ２０ ０􀆰 １８ ４７ ８９􀆰 ９４

６ ４􀆰 ５ ０􀆰 ２１ ０􀆰 １６ ４３ ８８􀆰 ８９

７ ３􀆰 ３ ０􀆰 ３０ ０􀆰 １３ ５２ ８７􀆰 ９７

通过新配型的气化炉生产实验结果可以看出ꎬ
气化炉水冷壁热损偏高ꎬ在 ３􀆰 ０ ~ ５􀆰 ０ ＭＷ 波动ꎬ渣
口热损在 ０􀆰 １~０􀆰 ３ ＭＷ 之间ꎬ热裙热损呈缓慢下降

趋势ꎬ渣口压差较稳定ꎬ合成气有效气组分含量平均

值在 ８８􀆰 ４８％ꎬ比原设计提高了 ２􀆰 ４％ꎬ证明新烧嘴

及新渣口的配型对提升气化效率有一定的效果ꎮ 不

同配型的烧嘴对气化效率的影响见表 ３ꎮ

表 ３　 不同配型的烧嘴对气化效率的影响

　

比煤耗 /
(ｋｇ􀅰

１０００ Ｎｍ－３)

比氧耗 /
(ｋｇ􀅰

１０００ Ｎｍ－３)

渣残碳 /
％

饼残碳 /
％

碳转化率 /
％

原设计 ５５８􀆰 ５ ３０１􀆰 ７ １􀆰 ４２ ２３􀆰 ７５ ９８􀆰 ５１

新配型 ５５０􀆰 ４ ２９４􀆰 ２ ０􀆰 ７５ ２０􀆰 ４９ ９８􀆰 ７３

由表 ３ 可以看出ꎬ在同样条件下ꎬ新配型的气化

炉运行期间比煤耗和比氧耗更低ꎬ渣、饼残碳量也较

低ꎬ碳转化率更高ꎬ煤粉燃烧效率更好ꎮ

４　 结论

干煤粉气化炉选择氧气旋流角为 ２５°、煤粉通

道半径为 ９２ ｍｍ 的组合烧嘴ꎬ与下渣口直筒段内径

为 ５００ ｍｍ 的渣口进行匹配ꎬ所产生的有效气含量

最高ꎬ渣、饼残碳量最低ꎬ碳转化率最高ꎬ气化反应更

充分ꎬ是一种较好的匹配选择ꎮ
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