
 

基于颗粒团聚行为的灰熔聚流化床气化炉建模
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摘　要：流化床煤气化技术因具有良好的混合与传热性能被广泛应用于煤化工领域。流化床内气固

混合剧烈，高温将导致排灰残留大量碳。传统流化床气化采用低温操作降低灰渣含碳量，但相应

气化效率不足。为此，研究人员提出灰熔聚流化床气化技术，通过煤灰有限度的团聚增加床层温

度。团聚体尺寸是灰熔聚流化床气化的关键参数，因此需对颗粒团聚过程进行研究。灰熔聚气化

炉内颗粒运动情况复杂，仅用实验方式进行分析会付出高昂成本，需结合反应器数学建模实现高

效研究。然而，现有灰熔聚流化床气化炉数学模型很少体现颗粒团聚过程，并采用平均粒径模拟

团聚体尺寸，无法准确描述反应器内实际的传递和反应过程。为此，本研究提出一种新型灰熔聚

流化床气化炉模型：① 气化炉分为鼓泡区和自由空域，鼓泡区由气泡相和乳化相组成，自由空域

视为拟均相；② 考虑床内灰分团聚现象建立颗粒团聚机制，并结合颗粒初始粒径分布描述鼓泡区

内灰分团聚过程。然后对所建立的模型进行求解并对比实际装置的运行数据与模型的模拟结果，

两者偏差小于 10%，说明模型的有效性。最后利用本模型计算不同氧气煤比的团聚体尺寸和碳转

化率变化情况。进一步分析颗粒团聚对碳转化率的影响关系，团聚体处于临界尺寸时的碳转化率

最大，若尺寸继续增加则颗粒无法维持流化状态。
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Modeling of ash agglomerating fluidized bed gasifier based on
particle agglomerating
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Abstract: Fluidized  bed  gasification  technology  has  wide  applications  on  coal  industry  due  to  its  excellent  mixing  and
heat transfer performances. With the influence of strong gas-solid mixing, char content of discharged ash will increase at
high temperature. The operating temperature of traditional fluidized bed gasification is low to decrease the carbon loss, but
it will lead to a shortage of gasification efficiency. As a result, the ash agglomerating fluidized bed gasification allowing
limited particle agglomeration is proposed to increase operating temperature. The agglomeration size is the core of ash ag-
glomerating gasifier so it is important to investigate the process of ash agglomeration. Expensive costs will be required if
the research of complicated particle behavior in the gasifier depends on experimental analysis only. Thus, it is necessary to
combine reactor modeling with experiment to improve research efficiency. However, the actual reaction and transport pro-
cess of  ash  agglomerating  gasifier  cannot  be  described  by  existing  models  because  the  particle  agglomeration  was  neg-
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lected and particle size was average during the modeling process. In this paper, a novel model for ash agglomerating fluid-
ized bed gasifier was proposed: ① the gasifier is divided into bubbling region consisting of bubble and emulsion phases,
and freeboard regarded as pseudo-homogeneous phase;  ② the particle agglomeration is  described by the integration ag-
glomeration  mechanism considering  the  particle  agglomerating  phenomenon,  and the  initial  size  distribution  of  particle.
The model was validated according to the comparison that the deviation of simulation results and practical data is within
10%. Finally, the agglomeration size and carbon conversion with different oxygen-coal ratio was calculated by the model.
With the agglomeration size reaching the critical value, the maximum carbon conversion is observed. The fluidization of
agglomeration cannot keep if the agglomeration size exceeds the critical value.
Key words: ash agglomerating fluidized bed gasifier；mathematical modeling；initial size distribution of particle；ag-
glomeration size；carbon conversion
  

0　引　　言

煤气化技术可将煤炭转化为以 CO和 H2 为主的

合成气，其发展对我国“碳达峰、碳中和”战略目标的

实现具有重要意义[1]。气化炉是煤气化的核心设备，

为煤炭转化为清洁燃气提供必要反应场所，对气化效

率有重要影响[2]。根据流体在气化炉内的运动形式，

可将煤气化分为固定床、流化床和气流床气化。相对

于气流床和固定床，流化床操作简单且煤炭在床层中

的混合状态接近理想反应器，具有良好的传热与传质

效率。因此，流化床气化技术被广泛应用到煤化工领

域[3]。然而，为防止高温下煤灰结渣对流态化状态的

干扰，传统流化床气化操作温度较低，进而导致灰渣

含碳量高、气化效率低。

为解决传统流化床气化技术煤灰含碳量高的问

题，研究人员致力于灰熔聚流化床气化技术的研发。

相比于传统流化床气化，灰熔聚流化床气化允许灰分

有限度地团聚[4]，故其床层温度更高，有利于提升碳转

化率。团聚体尺寸是灰熔聚流化床气化炉的关键参

数[5]，当颗粒尺寸过大时将不利于流态化，因此需对颗

粒团聚过程进行研究。灰熔聚流化床气化炉床层内

部流动情况复杂，颗粒数量较多，仅通过实验手段获

得整个床内的颗粒尺寸、气体浓度变化情况需付出高

昂设备和时间成本[6]。因此，研究者们结合数学建模

与实验数据验证获得反应器模型，通过模型研究气化

炉内部的反应和传递现象[7]。

现有灰熔聚气化炉模型以平衡模型和一维模型

为主。LI等[8-9]在 Aspen Plus中建立平衡模型，对灰

熔聚流化床气化炉性能和工艺经济效益进行分析。

LIU等 [10]利用 Aspen Plus并借助 FORTRAN编程建

立中试高压灰熔聚流化床气化炉模型，给出了碳转化

率最高时的氧煤比。SONG等[11]利用 CHEMKIN建

立一维模型研究灰熔聚流化床放大时不同床层区域

内组分变化情况。然而，这些模型无法体现灰熔聚气

化炉内颗粒的行为特性，即颗粒团聚。YANG和

KEAIRNS[12]指出高温下煤灰颗粒团聚利于灰渣分离

并提高碳转化率，但局部过热将导致团聚体熔融甚至

让床层烧结。SHI等[13]研究指出颗粒团聚尺寸过大

会导致气化速率降低并造成经济损失。因此，建立灰

熔聚流化床气化炉模型时应考虑灰分团聚对气化炉

性能的影响，而团聚体尺寸则是最为重要的模型参

数[14]。MOROOKA等[15]根据能量平衡原理，假设层

流剪切产生的能量与团聚体自身的动能之和等于团

聚体破裂所需要的能量，得到团聚体尺寸变化表达式。

YUKI等[16]依据力平衡原理，假设气流产生的阻力等

于团聚体自身的重力，建立了灰分团聚模型。上述团

聚体尺寸模型均采用平均粒径进行计算，但实际气化

过程中进料用煤存在粒径分布，这会导致模型计算结

果存在误差[17]。

综上，已有灰熔聚流化床气化炉模型忽略了颗粒

关键行为特性即颗粒团聚，且颗粒粒径仅由平均尺寸

体现，导致模型无法准确描述炉内气化过程。为此，

笔者提出一种新型灰熔聚流化床气化炉模型，该模型

将气化炉划分为鼓泡区和自由空域，鼓泡区由气泡相

和乳化相组成。鼓泡区内考虑灰分颗粒团聚现象，结

合颗粒初始粒径分布建立颗粒团聚机制。随后，通过

实际装置运行数据对该灰熔聚流化床气化炉模型进

行验证。最后，利用模型研究不同氧气煤比条件下团

聚体尺寸和碳转化率的变化情况，分析颗粒团聚对气

化炉碳转化率的影响。 

1　灰熔聚气化炉建模
 

1.1　模型基本理论与假设

本模型的基本内容如下：

1) 研究表明，流化床的床层压降在床层从静止状

态转变为流态化状态时较为明显，气化炉内颗粒流化

以后床内压力变化较小[18]。本模型的研究对象是处

于流态化的颗粒与流体，此时炉内压降较小，可视为
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恒压。因此本模型假设炉内压力恒定。

2) 如图 1所示，流化床分为鼓泡区和自由空域。

鼓泡区分气泡相和乳化相，气泡相内无固体颗粒，两

相流动均视为平推流流动。自由空域中气体和颗粒

视为拟均相，其流动视为平推流流动。鼓泡区仅乳化

相与壁面热交换，气泡相与壁面无热交换。
 
 

Freeboard

Bubbling region

Bubble phase

Emulsion phase

Particle 

agglomeration

Coal particles 
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Ash melting
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图 1    灰熔聚流化床气化炉模型示意

Fig.1    Schematic diagram of the two-phase bubbling fluidized bed model
 

3) 颗粒团聚过程如图 1红色框所示：煤炭颗粒

(包含煤灰颗粒) 表面的灰分受热融化，使颗粒具有一

定黏性；颗粒之间碰撞后因表面黏性相互黏结形成团

聚体 (团聚后的颗粒仍视为球体，团聚体尺寸计算见

1.5节 颗粒团聚)；团聚体不断和颗粒黏结，其尺寸随

之增加并达到临界值；团聚过程颗粒密度视为恒定，

相应数值为煤炭初始密度；团聚体尺寸超过临界值后

将无法维持流态化，受重力作用向下运动。实际的气

化炉内，超过临界尺寸的团聚体下落后导致气化炉底

部颗粒粒径分布大的颗粒占比增加。而模型主要模

拟气化炉内颗粒与气体向上运动的过程，不考虑团聚

体掉落至气化炉底部后对粒径分布的影响。另外，颗

粒团聚需要高温，鼓泡区作为主要的气化场所能通过

反应提供大量热量，故模型中颗粒团聚发生在鼓泡区

乳化相内。

4) 颗粒处于软化温度时其黏度明显升高，在颗粒

间相互碰撞作用下开始熔化并团聚，故模型中将灰分

软化温度作为颗粒团聚的起始温度。灰分进一步受

热后其流动性增加，逐渐覆盖颗粒表面导致气体无法

与碳反应。 

1.2　反应动力学

煤气化过程中的气体组分包括 CO、H2、H2O、

CH4、O2、CO2 和 N2。气化炉内发生的化学反应由式

(1)—式 (8) 给出。气泡相内反应包括式 (1) —式 (3)，

乳化相内反应包括式 (1) —式 (8)。由于煤灰中碱金

属成分会充当炉内某些反应的催化剂。本模型考虑

到炉内灰分对水煤气变换反应的催化作用，因此式 (5)
视为非均相反应。

CO+0.5O2 = CO2 (1)

H2+0.5O2 = H2O (2)

CO+H2O = CO2+H2 (3)

C+
(α+2)

2(α+1)
O2 =

α
(α+1)

CO+
1

(α+1)
CO2 (4)

CO+H2O = CO2+H2 (5)

C+CO2 = 2CO (6)

C+H2O = CO2+H2 (7)

C+2H2 = CH4 (8)

其中，α 为计量数，与温度 T 有关，其具体表达式

如式 (9)[19]所示。

α = 3×108e
−30 178

T (9)

式 (1)—式 (8)相应的速率 (r1～r8)表达式如式

(10)—式 (17)所示，具体参数见表 1[20-23]。
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r1 = k1CCOC0.25
O2

C0.5
H2O (10)

r2 = k2CH2
CO2

(11)

r3 = k3CCOCH2O−
k3

kE
3

CCO2
CH2

(12)

r4 = k4PO2
(1−X)1.2CChar (13)

r5 = k5Pg

(
yCO−

yH2
yCO2

yH2OkE
5

)
(14)

r6 = k6Cg,totPCO2
(15)

r7 = k7P0.73
H2O (16)

r8 = k8

(
P2
H2
− PCH4

kE
8

)
(17)

式中：C 为气体组分浓度；k 为反应速率常数；kE 为反

应速率平衡常数；P 为压强；X 为碳转化率；y 为摩尔分

数；下角 g为气体；下角 tot为总计。 

1.3　物性计算 

1.3.1　密　度

气体密度 ρg 通过式 (18) 进行计算[24]，压缩因子

Z 表达式如式 (19)所示，其中，R 为气体常数；压缩系

数 Bm 由式 (20) 和式 (21) 计算[25]。

ρg =
Mm

1 000
P

ZRT
(18)

Z = 1+
BmP
RT

(19)

Bm =
∑

i

∑
j
yiy jBi j (20)

Bi j =
RTci j

Pci j

[
B(0)+ωi jB(1)

]
(21)

 

1.3.2　黏度与热导率

采用 PRAUSNITZ等[26]提出的方法计算气体黏

度 μ 和热导率 λ，式 (22) 和式 (23) 中参数的混合规则

遵循文献[26]中的方法，其中 Fcm 为摩尔流率；Mm 为

气体重均摩尔质量。式中 Ωv、Ψ、σm、B6、B7、G2 等参

数，均为与气体性质相关的常数，其值与温度有关。

μm = 10−7 26.69Fcm(MmT )0.5

σ2
mΩv

(22)

λm =3.12
μmΨ

Mm

(
G−1

2 +B6ym

)
+

3.586
(

Tcm

Mm

)0.5

1 000V2/3
cm

B7y2
mT 0.5

rm G2 (23)
 

1.3.3　比热容

气体组分定压比热容 Cp 通过式 (24) 和式 (25) 计
算，yi 为气体的摩尔分数，i 为各组分。式 (25) 的参

数[27]列于表 2。

Cp,m =
∑

yiCp,i (24)

Cp,i = a+bT + cT 2 (25)
 

1.4　质量与能量方程

Rconi

在鼓泡区中，气泡相和乳化相的质量方程分别如

式 (26) 和式 (27) 所示，其中 δ 为体积分率；ε 为空隙

率；Kbe 为气泡相和乳化相之间的传质系数；F 为气体

摩尔流率；A 为反应器截面积；h 为反应器高度； c 为

气体组分浓度； 为气体组分转化速率，可以根据化

学计量数求得；下角 b为气泡相；e为乳化相。

dFb,i

Adh
= δbKbe,i

(
ce,i− cb,i

)
+ δbRconi (26)

dFe,i

Adh
= −δbKbe,i

(
ce,i− cb,i

)
+ (1− δb) (1− εe)Rconi (27)

 

表 1    反应动力学参数

Table 1    Parameters of kinetic equations

参数 表达式

k1 3.98×1011e−
20 119

T

k2 2.19×109e−
13 127

T

k3 2.978×1010e
−44 388

T

kE
3 e

(
−3.774+ 4 118.6

T

)
k4 1.5×109e−

13 078
T

k5 1.26×1011e
−13 971

T

kE
5 e

(
−3.774+ 4 118.6

T

)
k6 3.92e

−26 927
T

k7 20.7e
−26 460

T

k8 4.819×10−3e
−2 317.3

T

kE
8 e

(
−13.15+ 10 811

T

)

 

表 2    气体比热容参数

Table 2    Specific heat capacity parameters of pure gas species

组分 CO H2 H2O CH4 O2 CO2 N2

a 26.537 0 29.090 0 30.000 0 14.150 0 28.170 0 26.750 0 27.320 0

b/10−3 7.683 1 0.836 0 10.700 0 75.496 0 6.297 0 42.258 0 6.226 0

c/10−3 −1.172 0 −0.326 5 −2.022 0 −17.990 0 −0.749 4 −14.250 0 −0.950 2
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气泡相和乳化相的能量方程分别由式 (28) 和 式
(29) 给出。其中，Hi 为气体组分的焓；ΔH 为反应热；

D 为气体组分扩散系数；Hbe 为气泡相和乳化相之间

的对流传热系数。本模型考虑灰分熔化吸热，式 (29)
中等号右端最后一项代表灰分熔化引起的能量变化；

L 为炉内温度高于灰分软化温度的区间长度；Hash 为

灰分熔融热。

Ft,bCpg,bdTb

Adh
=

∑
δbKbe,ice,iHi (Te)−∑

δbKbe,ice,iHi (Tb)+ δbHbe (Te−Tb)−∑
δbr j,bΔHr j,b

(28)

Ft,eCpg,edTe

Adh
=

∑
δbKbe,icb,iHi (Tb)−∑

δbKbe,icb,iHi (Te)− δbHbe (Te−Tb)−∑
(1− δb) (1− εe)r j,eΔHr j,e

+
hw

D
(Tw−Te)−

(1− δb) (1− εe) HashGash

AL
(29)

自由空域的质量与能量方程分别由式 (30) 和式

(31) 给出：

dFi

Adh
= (1− δ)Rconi (30)

FtCpgdT
Adh

= −
∑

(1− δ)riΔHri
+

hw

D
(Tw−T ) (31)

式 (29) 和式 (31) 中床层−壁面传热系数 hw 来自

文献[28]。由于颗粒运动的多样性，传热系数在径向

上并不一致。靠近壁面处颗粒的对流传热高于床层

中心。修正后床层−壁面传热系数由式 (32) 给出，其

中，U0 为操作气速。

hw = 0.03
λm

dpm

(
Cpgμm

λm

)(dpmρgU0

μm

)0.3

(32)

fac

本模型考虑灰分熔化覆盖到颗粒表面，抑制反应

器内非均相反应进行。抑制作用 用反应影响因子

来描述，表达式如式 (33) [29] 所示，其中，G 为质量流

率；b 为抑制常数。

fac = b ln
(298

Te

)2 Gash

Gchar

 (33)
 

1.5　颗粒团聚

灰熔聚流化床气化炉的温度高于灰分软化温度

时灰分黏度升高，颗粒间相互碰撞并开始黏结，形成

团聚体[30]。因此，温度是影响颗粒团聚的首要因素，

模型采用式 (34) [31]描述团聚体尺寸变化：

da =

1.61ε−1.48
a

AH

dpZ0

9.984
(
ρs−ρa

)
V2

a
(34)

其中，Va 为相对碰撞速度；Z0 为 2个粒子间的初

始距离；AH 为 Hamaker数[32]，其表达式如式 (35)所示；

kB 为玻尔兹曼常数；ε 为介电常数；n 为煤炭颗粒的折

射率。将式 (34) 对反应器高度进行求导，得到团聚体

尺寸随反应器高度变化的表达式，即式 (36)。为保证

固体温度从高温降至软化温度时颗粒仍能团聚，式

(36) 等号右侧温度对位置的导数取绝对值。

AH = 0.75kBT
(
ε1− ε0

ε1+ ε0

)2

+
3hve

16
√

2

(
n2

1−n2
0

)2(
n2

1+n2
0

)1.5 (35)

dda

dh
=

1.61ε−1.48
a

9.984dpZ0
(
ρs−ρa

)
V2

a

dAH

dT
dT
dh

(36)

另一方面，煤炭颗粒的初始粒径分布也对颗粒团

聚产生影响 [33]。模型采用 Rosin-Rammler函数计算

颗粒粒径分布，表达式如式 (37)[34] 所示：

F (d) = 1− e−
( d

d50

)m

(37)

其中，F 为某一颗粒粒径 d 所对应累计筛目下的

质量分数；m 为分布指数，用于表征颗粒的粒度分布

范围 (m 越大说明粒径分布越均匀，反之说明粒径分

布越分散)；d50 为中位粒径，表示 F 为 0.5时所对应的

颗粒粒径 (d50 越大说明该颗粒组分粒径越偏向尺寸

较大一端，反之总体颗粒偏向粒径较小一端)。m 与

d50 均用于描述粒径分布特性，两者数值确定即可得到

颗粒粒径分布函数[35]。

为得到煤炭颗粒粒径分布函数，对式 (37) 进行对

数处理，得到式 (38):

ln {− ln [1−F (d)]} = m lnd−m lnd50 (38)

式  (38) 说明若煤炭颗粒粒径分布符合 Rosin-
Rammler分布模型，则以 ln d 为横坐标， ln{−ln[1−
F(d)]}为纵坐标，粒径分布回归线应为一条直线。该

直线的斜率为 m，与纵轴截距为−mln d50。根据回归

直线的斜率和截距求得 m 与 d50，将其代入式 (37) 得
到确定的分布函数 F(d)。对 F(d) 求导得到颗粒概率

密度分布函数 f(d)，将式 (36) 与 F(d) 的乘积进行积分，

得到考虑到颗粒分布的团聚尺寸随高度变化表达式

(式 (39)) 。
dda

dh
=

w dp,max

dp,min

f
(
dp

) dda

dh
d
(
dp

)
(39)

 

1.6　模型求解

使用 MATLAB (ode15s) 对所提出的模型进行求
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解，初始条件如下：

Fb,i0 = AUb0Ci0 (40)

Fe,i0 = AUe0Ci0 (41)

Tb0 = Te0 = 670 K (42)

气泡相和乳化相的初始气量由 ZHANG等[36]提

出的计算式得到，即式 (43) 和式 (44)：

Ub0 = U0−Ue0 (43)

Ue0 = a

(1− δb)εe

δb
U0−UXe

1+
(1− δb)εe

δb

(44)

ZHANG等[36]假设乳化相存在循环流股，但当床

层直径较大时，循环流股的影响可忽略。修正后的气

泡相和乳化相的初始气量分别由式  (45) 和式  (46)
给出：

Ub0 = U0−Ue0 (45)

Ue0 = a

(1− δb)εe

δb
U0

1+
(1− δb)εe

δb

(46)

ut

模型求解流程如图 2所示，当反应器温度高于灰

分软化温度时颗粒开始团聚，团聚尺寸用尺寸变化表

达式计算。当团聚体终端速度大于流化气速时，即此

时颗粒自身的重力大于气体对颗粒的曳力，颗粒不能

继续流化模型计算终止。终端速度 表达式如式

(47)所示：

ut = 0.27

√√
d
(
ρs−ρg

)
g

ρg
Re0.6 (47)

 

2　结果与讨论
 

2.1　模型验证

2组实际装置运行数据用于模型验证，具体数据

列于表 3—表 7[37]。表 3为煤炭粒径分布，表 4为气

化炉操作条件，表 5为用煤的工业分析与元素分析，

表 6为灰分分析，表 7为灰熔点。

由于模型采用初始粒径分布描述团聚体尺寸变

化，在模拟气化过程前需获得粒径分布密度函数，下

面基于算例 1进行说明。根据表 3和式 (38) 作粒径

分布散点图及回归线，具体结果如图 3所示。

图 3中回归线的回归系数 R 为 0.999，说明其线

性回归良好，煤炭颗粒粒径符合 Rosin-Rammler分布。

回归直线的斜率为 1.078，即分布指数 m 为 1.078。回

归直线与纵坐标的截距为−0.804，即此时−mln d50 为
−0.804，进而求得 d50 为 2.108 mm。由此可得算例 1
的初始粒径分布函数表达式，即式 (48)：

F (d) = 1− e−
( d

2.108

)1.078

(48)

 

Bubbling region input:

Fb0, Fe0, Tb0, Te0, da0

Calculation (n th): Te,n

Te≥TS? da,n=da,0, n=n+1
N

Y

da=

Calculation (n th): ut,n

 n=n+1ut,n≥U0?

Output: da,n

Y

N

1.61εa
−1.48

9.984(ρs−ρa)Va
2

AH 1
dp Z0

图 2    求解流程框架

Fig.2    Framework of the solution process
 

表 3    气化炉用煤颗粒粒径分布

Table 3    Coal particle size distribution in the gasifier

孔径 /mm
算例1 算例2

筛上质量分数/% 筛上质量分数 /%

6.68 0 0

3.33 21.6 0.1

1.40 27.6 23.5

0.83 20.9 29.3

0.42 13.4 20.5

0.21 8.3 14.2

0.11 4.4 8.2

0.053 1.9 2.4

< 0.053 1.9 1.8
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对式 (48) 进行求导得到颗粒概率密度分布函数，

即式 (49)：

F (d) = 0.482 5d0.078e−
( d

2.108

)1.078

(49)

获得如图 4所示的概率密度分布函数后，可通过

模型进一步模拟气化炉内的组分和温度变化情况。

图 5为算例 1模拟结果，横坐标原点对应气化炉

底部位置。图 5a温度变化曲线在初始位置附近，乳

化相温度随床层高度的增加而快速升高，这是因为初

始位置乳化相氧气浓度高，燃烧速率快并释放大量热

量。在温度达到峰值后，由于反应消耗导致乳化相氧

气含量较低，相间传质成为燃烧反应的控速步骤，而

以气化为主的吸热反应速率增加，导致乳化相温度不

断降低。在实际运行过程中，灰熔聚气化炉中的操作

温度应能保证煤炭的气化反应，而颗粒团聚所需的热

量则主要由燃烧反应热提供。因此，灰熔聚气化炉实

际操作温度主要参考煤炭的气化温度，参考区间

1 223～1 373 K[38]。在图 5b气体组成曲线中，在鼓泡

区和自由空域的交界处气体组成发生突变，这是因为

流体从鼓泡区流至自由空域时，气泡相和乳化相转化

为拟均相。图 5c中碳的摩尔流率刚开始下降快是因

为此时碳主要发生燃烧反应，随着反应进行氧气含量

逐渐降低，导致反应速率有所降低，最后氧气消耗殆

尽，主要发生碳和蒸气的气化反应，反应速率进一步

降低。
 
 

表 5    煤炭工业分析和元素分析

Table 5    Proximate and ultimate analysis of coal

项目
工业分析/% 元素分析/%

FC A V M C H O N S

算例1 52.86 9.40 36.34 1.40 83.62 5.62 6.38 1.56 2.82

算例2 43.32 9.07 32.31 15.30 74.53 5.16 18.14 1.16 1.01
 

 
 

表 6    灰分工业分析

Table 6    Proximate analysis of ash

项目
灰分分析/%

SiO2 Al2O3 Fe2O3 TiO2 CaO MgO K2O Na2O P2O5 SO3

算例1 44.20 20.30 19.00 0.67 6.26 1.07 1.43 0.91 0.39 4.20

算例2 38.45 17.27 9.30 0.62 13.91 3.95 0.33 0.39 0.33 14.76
 

 
 

表 7    灰熔点

Table 7    Ash melting point

项目 算例1 算例2

变形温度/K 1 399.7 1 444.1

软化温度/K 1 430.2 1 499.7

半球温度/K 1 444.1 1 521.9

流动温度/K 1 505.2 1 549.7
 

图 6为算例 1团聚体尺寸随鼓泡区高度的变化

曲线，其中蓝色曲线和黑色曲线分别为采用初始粒径

分布和平均粒径进行模拟的结果。模型中温度是影

响颗粒团聚的主要因素，故可结合图 5a和图 6进行

 

表 4    气化炉操作条件

Table 4    Operating conditions of gasifier

项目 算例1 算例2

气化炉直径/m 0.20 0.20

操作压力/MPa 0.80 1.42

进煤速率/(kg·h−1) 53.10 161.80

进氧速率/(kg·h−1) 59.60 107.10

进氮速率/(kg·h−1) 51.64 75.72

进汽速率/(kg·h−1) 99.20 194.50

床高/m 0.95 0.85

操作气速/(m·s−1) 0.85 0.77

 

−3 −2 −1 0 1 2

−4

−3

−2

−1

0

1

Particles data
Fitting curveln

{−
ln

[1
−F

(d
)]

}

ln d/mm

斜率 1.077 8
截距 −0.803 5
R 0.999 29

图 3    算例 1 Rosin-Rammler分布函数拟合曲线

Fig.3    Fitting curve of the Rosin-Rammler distribution function

of case 1
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分析。图 6中团聚体尺寸在初始位置附近无变化，这

是因为床层未达到灰分软化温度，颗粒不发生团聚。

随着温度逐渐升高并超过灰分软化温度后，颗粒开始

团聚且团聚体尺寸逐渐增大。当乳化相温度下降到

低于灰分软化温度，颗粒不再团聚，粒径再次保持

不变。

对比图 6中 2条团聚体尺寸变化曲线，基于初始

粒径分布计算的颗粒团聚尺寸更小。根据式 (36) 可
知团聚体尺寸与颗粒粒径成反比，式 (39) 中煤炭颗粒

中位粒径 d50 (2.108 mm) 大于平均粒径 (0.464 mm)，
证明煤炭颗粒偏向粒径较大的一端，因此基于初始粒

径分布计算的颗粒团聚尺寸更小。进一步比较气化

炉出口处的灰渣团聚体尺寸，基于初始粒径分布计算

的结果更接近实际数据 (0.550 mm)，说明模型采用初

始粒径分布能更好地反映颗粒团聚体尺寸变化情况。

算例 2的模拟结果如图 7、图 8所示，其床层内

的温度、气体组分含量和团聚体尺寸变化情况与算

例 1的结果相近。

表 8列出了合成气组分含量、出口温度、出口颗

粒粒径和碳转化率的模拟结果与实际数据。其中算

例 1碳转化率模拟结果偏差不大，而算例 2偏差较大。

原因是式 (33) 反应影响因子与炉内灰分与固定碳的

质量流量之比有关，从表 5可以看出，算例 2灰分与

固定碳的质量比大于算例 1，因此算例 2反应影响因

子更大，对炉内非均相反应的抑制作用更显著，导致

算例 2碳转化率计算结果偏低。模型其余模拟结果

与实际数据的偏差小于 10%，说明模型的有效性得到

验证。 

2.2　参数分析

稳定的流化状态是气化炉正常运行的前提，而团
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图 4    概率密度分布函数

Fig.4    Probability density distribution function
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图 5    算例 1模拟结果

Fig.5    Simulation results for case 1
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聚体尺寸是影响流化状态的重要因素。因此通过

模型分析不同操作条件下团聚体尺寸和碳转化率

的关系。首先以算例 1为基准，改变氧气煤比，分析

团聚体尺寸和碳转化率的变化情况。如图 9所示，氧

煤比增加，碳转化率和团聚尺寸随之增大。首先，根

据式 (36) 可知，团聚尺寸与床内温度随反应器高度变

化 dT/dh 有关 ，随着氧煤比的增加炉内温度升高

dT/dh 增大，最终导致团聚尺寸变大；其次，炉内温度

升高使得 反应器内处于灰分软化温度以上的温度区

间扩大，相应发生颗粒团聚过程的区间变长，团聚尺

寸增大。

图 10为沉降速度和碳转化率随团聚体尺寸变化

关系，从图 10a沉降速度和团聚体尺寸变化关系可以

看出，随着团聚体逐渐增大沉降速度逐渐增大，当沉

降速度超过操作气速 0.85 m/s团聚体不能继续参与

流化，相应的团聚体粒径即是临界粒径 (0.558 mm)，
超过该尺寸团聚体将无法维持流化状态。图 10b为

碳转化率和团聚体尺寸的变化关系。结合图 10a进

行分析，团聚体粒径达到临界粒径时，碳转化率最大

为 93.7%、氧煤比为 1.21，说明氧煤比为 1.21时碳转

化率最高且能维持流化状态。

图 11和图 12为算例 2的模拟结果。对比图 11
和图 12可以看出，算例 2的临界尺寸为 0.467 mm，此

时的氧煤比为 0.77，碳转化率为 90.8%。说明算例 2
氧煤比为 0.77时碳转化率最高且能维持流化状态。

图 13和图 14分别为算例 1和算例 2的团聚尺

寸和初始用煤分布的变化关系 (算例 1初始分布指数

为 1.078，中位粒径为 2.108 mm；算例 2初始分布指数
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图 6    算例 1团聚体尺寸变化曲线

Fig.6    Curves of the agglomeration size for case 1
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图 7    算例 2模拟结果

Fig.7    Simulation results for case 2
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为 0.900，中位粒径为 2.308 mm)，可以看出团聚尺寸

随分布指数的增加而减小，随中位粒径的增加而减小。

从式 (36) 可以看出团聚体尺寸与颗粒粒径成反比，分

布指数越大，进煤颗粒分布越宽，因此团聚尺寸变小。

同理中位粒径越大，用煤颗粒越偏向粒径较大的一端，

因此团聚尺寸变小。
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图 9    算例 1不同氧气煤比计算结果

Fig.9    Calculation results with different oxygen-coal ratios for case 1
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图 10    算例 1沉降速度和碳转化率随团聚体尺寸的变化关系

Fig.10    Relationship between sedimentation velocity and carbon conversion with different aggregate size for case 1 

 

表 8    模拟结果与工业数据对比情况

Table 8    Comparison of model results and practical data

项目
算例1 算例2

实际数据 模拟结果 实际数据 模拟结果

出口CO摩尔分数/% 8.61 9.41 8.23 8.63

出口H2摩尔分数/% 17.72 15.98 18.66 16.92

出口H2O摩尔分数/% 37.30 37.36 40.57 42.26

出口CH4摩尔分数/% 2.66 2.41 3.05 2.83

出口CO2摩尔分数/% 12.04 11.95 13.12 11.89

出口N2摩尔分数/% 21.31 22.87 16.05 16.84

碳转化率/% 89.30 88.92 86.40 82.47

出口温度/K 1 250.00 1 295.70 1 130.00 1 242.61

出口粒径/mm 0.550 0.547 0.470 0.441
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图 8    算例 2团聚体尺寸变化曲线

Fig.8    Curves of the agglomeration size for case 2
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图 11    算例 2不同氧气煤比计算结果

Fig.11    Calculation results with different oxygen-coal ratios for case 2
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图 12    算例 2沉降速度和碳转化率随团聚体尺寸的变化关系

Fig.12    Relationship between sedimentation velocity and carbon conversion with different aggregate size for case 2
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图 13    算例 1团聚体尺寸和初始用煤分布的变化关系

Fig.13    Relationship between aggregation diameter and initial particle size distribution for case 1
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3　结　　论

1) 模型计算的出口气体组分含量、碳转化率、温

度与实际运行数据偏差低于 10%，表明模型的有

效性。

2) 模型采用粒径分布计算的团聚体尺寸比采用

平均粒径进行计算的尺寸更符合实际运行数据，表明

结合粒径分布进行建模描述能较好地反映炉内团聚

体尺寸变化情况。

3) 通过模型计算出算例 1和算例 2在不同氧煤

比条件下的团聚体尺寸和碳转化率，团聚体尺寸和碳

转化率随氧煤比升高而增加。其中算例 1当氧煤比

为 1.21时，计算温度为 1 300～1 700 K，团聚体尺寸达

到临界值 0.558 mm，在不影响流态化前提下碳转化率

达到最大为 93.7%。算例 2氧煤比为 0.77时，计算温

度为 1 400～1 600 K，碳转化率达到最大为 90.8%，临

界尺寸为 0.467 mm。

4) 通过模型计算出算例 1和算例 2在不同初始

用煤颗粒分布下的团聚尺寸。团聚尺寸随分布指数

的增加而减小，随中位粒径的增加而减小。
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