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摘要:干煤粉气流床气化技术已经在国内外普遍推广应用ꎬ从干煤粉气化炉的组合烧嘴、下渣口及气化炉的结构和特点出

发ꎬ讨论了干煤粉气化炉主烧嘴氧气旋流角度、主烧嘴煤粉通道半径及气化炉下渣口的尺寸等对气化效率的影响ꎮ 结果发现ꎬ
干煤粉气化炉选择氧气旋流角为 ２５°、煤粉通道半径为 ９２ ｍｍ 的主烧嘴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碳转化率最高ꎬ渣、饼残碳量最低ꎬ气化反应更充分ꎬ是一种较好的匹配选择ꎮ
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　 　 一直以来ꎬ我国的能源结构都是富煤、贫油、少
气ꎬ而煤炭作为我国最为重要的工业和民用能源ꎬ提
高煤炭资源的高效利用率、降低煤炭资源开发对环

境的不良影响、减少我国对进口石油的依赖、加强煤

炭相关领域的技术研究、实现对煤炭绿色高值化利

用具有非常重要的现实意义ꎮ
煤气化技术的类型较多ꎬ可以将其划分为流化

床气化技术、固定床气化技术和气流床气化技术ꎮ
干煤粉气化属于气流床气化技术的一种ꎬ具有煤种

适应性宽、碳转化率高、煤气中不含焦油、技术指标

优良、煤气中的污染物容易净化等特点ꎬ成为现阶段

煤气化较为普遍的技术手段ꎮ 干煤粉气流床气化是

利用顶置喷嘴ꎬ将干煤粉、氧气和热蒸汽注入气化炉

中ꎬ在高温、高压下迅速反应生成粗煤气ꎬ通过氧煤

比的调节控制粗煤气的组分[１]ꎮ
现阶段国内自主研究的干煤粉气化炉ꎬ单炉原

煤处理量达到 ３ ０００ ｔ / ｄꎬ单炉有效气量达到 １５０ ０００
Ｎｍ３ / ｈꎬ碳转化率大于 ９８􀆰 ５％ꎬ现已实现了干煤粉气

化成套技术和装备的对外输出能力ꎮ

１　 干煤粉气化炉组合烧嘴的结构和特点

干煤粉气化炉使用的是内冷式多通道套管型组

合烧嘴ꎬ由点火烧嘴和主烧嘴 ２ 部分组成ꎬ具体结构

如图 １ 所示ꎮ

Ａ—组合烧嘴三合一火焰监测系统ꎻＢ—中心氮气ꎻ
Ｃ—高能点火器ꎻＤ—点火 ＬＰＧꎻＥ—点火氧气ꎻ

Ｆ—点火烧嘴循环冷却水ꎻＧ—主烧嘴氧气＋次高压蒸汽ꎻ
Ｈ—煤粉ꎻＩ—预留口ꎻＪ—主烧嘴循环冷却水

图 １　 干煤粉气化炉组合烧嘴结构图

点火烧嘴由三合一视频监测系统、高能点火枪、
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中心氮气、点火 ＬＰＧ、点火氧气和点火烧嘴循环冷却

水组成ꎮ 点火烧嘴在气化炉开车期间ꎬ通入 ＬＰＧ 和

氧气ꎬ使用高能点火枪进行点火ꎬ点火成功后对气化

炉进行升温升压ꎬ当压力到达 ４􀆰 ０５ ＭＰａ 以上时ꎬ对
主烧嘴燃料进行点火ꎻ在正常生产期间ꎬ防止主烧嘴

火焰熄灭ꎬ主烧嘴停车期间ꎬ点火继续保持运行ꎬ对
气化炉进行保压ꎬ气化炉重新开车时再次对主烧嘴

进行点火ꎮ 点火烧嘴中心氮的作用是防止气化炉点

火前炉膛内的灰进入点火枪内或者气化炉运行时防

止枪尖回火烧损点火枪ꎮ 点火烧嘴循环冷却水为点

火烧嘴冷却降温ꎬ防止温度过高而损坏ꎮ
主烧嘴包括主氧气、煤粉和主烧嘴循环冷却水ꎬ

其中主氧气是和次高压蒸汽在混合器中混合均匀后

进入主烧嘴ꎬ在主烧嘴进煤粉前使用 ＬＰＧ 作为开车

气首先进入主烧嘴内ꎮ 煤粉和氧气 /蒸汽混合气是

以旋流方式从主烧嘴喷出ꎬ进入气化炉燃烧室进行

反应ꎬ可通过调节次高压蒸汽的量来改变主烧嘴的

火焰形状ꎮ

２　 干煤粉气化炉渣口的结构和特点

干煤粉气化炉的主体由燃烧室和激冷室 ２ 大部

分组成ꎬ燃烧室与气化炉外壁之间存在环形空间ꎬ环
形空间内通入 ＣＯ２ 作为保护气ꎬ防止气化炉外壁温

度过高ꎻ燃烧室内壁为水冷壁盘管ꎬ上附着一层捣打

料ꎬ燃烧后的气体及煤渣经下渣口从下降管落至激

冷室水浴内进行激冷分离ꎬ激冷工艺采用激冷环加

下降管激冷水浴洗涤技术ꎬ激冷室中设有破除气泡

装置ꎬ防止过大的气泡携带过多的液体逸出ꎻ激冷后

的煤渣经气化炉下方的破渣机破碎后由渣锁斗

排出ꎮ
干煤粉气化炉的结构如图 ２ 所示ꎬ其中气化炉

总高约为 ２１ ６００ ｍｍꎬ燃烧室直径约为 ３ ５００ ｍｍꎬ激
冷室直径约为 ４ ０００ ｍｍꎮ 干煤粉炉的水冷壁循环

冷却系统共有 １３ 路循环水组成ꎬ其中烧嘴支撑装置

管 １ 路ꎬ燃烧室水冷壁 ６ 路ꎬ下渣口 ２ 路ꎬ热裙水冷

壁 ２ 路ꎬ激冷中心筒 ２ 路ꎮ

图 ２　 干煤粉气化炉结构图

干煤粉气化炉下渣口组件结构如图 ３ 所示ꎬ包
括气 /渣保护屏传热面和相应的冷却盘管以及下降

管连接ꎬ下渣口直筒段的内径约为 ５９６ ｍｍꎮ

图 ３　 干煤粉气化炉下渣口结构图

３　 干煤粉气化炉主烧嘴和渣口的匹配性讨论

此干煤粉气化炉原始设计的合成气有效气

(Ｈ２＋ＣＯ)含量大于 ９２％(体积分数)ꎬ但在实际运行

过程中ꎬ有效气平均值只有 ８６％(体积分数)左右ꎬ
远低于原始设计值ꎬ炉渣残碳含量在 １􀆰 ５％左右ꎬ滤
饼残碳含量在 ２５％左右ꎬ燃烧效果较差ꎮ 通过将此

干煤粉气化炉与同园区的 ＧＳＰ 气化炉对比发现ꎬ主
烧嘴尺寸、结构以及气化炉的渣口匹配性对气化效

率有一定的影响ꎬ所以对气化炉主烧嘴与渣口的选

型开展了研究讨论ꎮ
３􀆰 １　 主烧嘴的选型

首先对氧气旋流角度展开讨论ꎬ将设计院提供

的 ２３°、２５°和 ２７° ３ 种主烧嘴氧气旋流角度采用仿

真模拟分析其对火焰的影响[２]ꎬ具体仿真模拟对比

的结果见图 ４ꎮ

图 ４　 不同氧气旋流角度的颗粒迹线图和

温度分布云图

从仿真模拟结果能看出ꎬ２３°的主氧旋流角度ꎬ
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炉内流场主要呈现出平推流的趋势ꎬ炉内的返混湍

流较弱ꎬ炉内停留时间较短ꎬ火焰长度最长ꎻ另外ꎬ
２７°的主氧旋流角度ꎬ在气化炉上部呈现出较强的颗

粒相湍流返混ꎬ炉内上部的煤粉颗粒旋流过于分散ꎬ
不利于煤粉颗粒与主氧气化反应的进行ꎬ同时从温

度场可看出火焰短且发飘ꎻ而 ２５°的主氧旋流角度ꎬ
炉内颗粒相的流场弥散相对更好ꎬ湍流度更大ꎬ炉内

颗粒相的弥散流场更为紊乱ꎬ有利于气化反应的充

分进行[３]ꎮ
其次ꎬ考虑到煤粉通道半径对于气化炉流场具

有较大影响ꎬ针对此干煤粉气化炉 ３ 种方案煤粉通

道半径的设计[８４ ｍｍ(现有结构)、９２ ｍｍ 和 １００
ｍｍ]进行了流场模拟(主氧旋流角度为 ２５°)ꎬ具体

仿真模拟对比的结果见图 ５ꎮ

图 ５　 不同煤粉通道半径的颗粒迹线图和

温度分布云图

经过对比分析发现ꎬ在组合烧嘴 ８４ ｍｍ 的煤粉

通道设计半径下ꎬ煤粉颗粒发生气化反应最快ꎬ高温

区集中ꎬ但炉内返流相对较为严重ꎬ气化炉温度在靠

近出口处有波动ꎬ气化炉可能会存在较大的压力波

动ꎻ在组合烧嘴 １００ ｍｍ 的煤粉通道设计半径下ꎬ煤
粉颗粒发生气化反应最慢ꎬ高温区较分散ꎬ但炉内中

心区的煤粉颗粒迹线平推流过多ꎬ温度场很不均匀ꎻ
在组合烧嘴 ９２ ｍｍ 的煤粉通道设计半径下ꎬ从颗粒

迹线图中可看出ꎬ气化炉流场炉膛流线充满度更高ꎬ
同时避免中心过多平推流及炉内返流ꎬ气化炉流场

相对更优ꎬ另外可以看出温度场分布相对均匀ꎬ且一

定程度提升了炉温可适当降低气化炉氧耗[４]ꎮ
通过以上研究讨论发现ꎬ氧气旋流角为 ２５°、煤

粉通道半径为 ９２ ｍｍ 时ꎬ理论上可以提高气化效

率ꎬ所以在此理论基础上做了相应的生产实验ꎬ结果

如表 １ 所示ꎮ
表 １　 固定氧气旋流角和煤粉通道半径时的气化效率

时间 /
ｄ

Ｈ２ /

(ｖ％)

ＣＯ /
(ｖ％)

有效气

含量 / ％
渣残碳 /

％
饼残碳 /

％

１ ２９􀆰 ３５ ５９􀆰 ３４ ８８􀆰 ６９ ０􀆰 ８２ ２３􀆰 ２７

２ ２８􀆰 ８５ ５６􀆰 ７７ ８５􀆰 ６２ １􀆰 ０６ ２０􀆰 ９９

３ ２８􀆰 ６２ ５６􀆰 ４８ ８５􀆰 １０ １􀆰 ５９ ２２􀆰 ２５

４ ２９􀆰 １８ ５６􀆰 ５１ ８５􀆰 ６９ １􀆰 １８ ２２􀆰 １５

５ ２９􀆰 ３６ ５６􀆰 ９１ ８６􀆰 ２７ ０􀆰 ９１ ２１􀆰 ７５

６ ２９􀆰 ４４ ５８􀆰 １３ ８７􀆰 ５７ １􀆰 ４０ ２１􀆰 ６５

７ ２９􀆰 ３６ ５７􀆰 ２４ ８６􀆰 ６０ １􀆰 ２３ ２３􀆰 ５２

在新烧嘴生产实验阶段ꎬ合成气有效气组分含

量平均值为 ８６􀆰 ５％ꎬ比原设计烧嘴有效气增加了

０􀆰 ５％ꎬ与原设计烧嘴偏差不大ꎬ气化炉渣的残碳平

均含量为 １􀆰 １７％ꎬ气化滤饼的残碳平均含量为

２２􀆰 ２２％左右ꎮ
经讨论研究认为ꎬ只改变气化炉主烧嘴的尺寸

和结构ꎬ无法彻底改变气化炉燃烧效果ꎮ 可以通过

改变渣口的尺寸来使气化炉燃烧室内的工艺气返

混ꎬ未完全参与反应工艺气返混后在燃烧室停留时

间延长ꎬ可提高气化效率ꎮ
３􀆰 ２　 渣口的选型

干煤粉气化炉的下渣口为直径 ５９６ ｍｍ 的直筒

型渣口ꎬ同工段的 ＧＳＰ 炉下渣口为上直径 ５９６ ｍｍ、
下直径 ７７２ ｍｍ 的“宝塔”型渣口ꎮ “宝塔”型渣口在

运行一段时间后会出现合成气超温、合成气含尘量

大等问题ꎬ停炉检修发现热态溶渣对下降管下方 １~
２ ｍ 内区域有烧损现象ꎬ造成合成气蹿气ꎬ未达到激冷

洗涤效果[５－６]ꎮ 下渣口的流场及温度场模拟见图 ６ꎮ

图 ６　 干煤粉气化炉下渣口流场模拟迹线图和

温度场分布图

模拟结果显示ꎬ粗合成气射流惯性较弱ꎬ下降管

出口处产生明显回流ꎮ 由于回流气体较多ꎬ且回流

气体温度设定过高(１ ４００℃)ꎬ导致下降管底部液膜

蒸发较多ꎮ 且下渣口的粗合成气进入下降管后ꎬ仅

􀅰０３３􀅰
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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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