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Высокая эффективность комбинированного цикла и наличие систем глубокой очистки синтез-
газа перед сжиганием позволяют рассматривать парогазовые установки с внутрицикловой га-
зификацией в качестве перспективного решения для повышения эффективности и экологично-
сти угольной энергетики. Ключевым элементом установки является газификатор. Газификатор
Mitsubishi Heavy Industries выбран в качестве исходной конструкции для модернизации, которая
заключалась в нагреве дутьевого воздуха до 900 ◦C и подаче пара c температурой 900 ◦C. Для
определения влияния модернизации на характеристики газификатора использованы нуль-, одно-
и трехмерная модели. Модернизация газификатора позволила повысить тепловую мощность по
синтез-газу и химический КПД с 77.2 до 84.9 %, увеличить соотношение H2/CO с 0.34 до 0.6.
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ВВЕДЕНИЕ

Парогазовая установка с внутрицикловой
газификацией является перспективным реше-
нием проблем повышения эффективности и
экологичности угольной энергетики [1, 2]. Ее
ключевой элемент — газификатор твердого
топлива. По газифицирующему агенту гази-
фикаторы делятся на кислородные и воздуш-
ные. К достоинству первых относится высокий
показатель химического КПД — эффективно-
сти превращения химической энергии топлива
в химическую энергию синтез-газа, а к досто-
инству вторых — низкие капитальные и экс-
плуатационные затраты [3]. В данной работе
рассмотрен вопрос об улучшении воздушного
газификатора.

Единственным коммерческим воздушным
газификатором является двухступенчатая по-
точная установка Mitsubishi Heavy Industries
(MHI) производительностью 1 700 т/сут [4].
Двухступенчатая организация процесса гази-
фикации позволяет зонировать основные его
этапы (горение и газификация), что приводит
к повышению химического КПД (далее опуска-
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ем слово «химический») и степени конверсии
углерода. Поэтому именно газификатор MHI
выбран в качестве исходной конструкции для
дальнейшей модернизации.

Цель модернизации — повышение КПД и
корректировка соотношения H2/CO в синтез-
газе для улучшения энергетических и эколо-
гических показателей сжигания синтез-газа в
камере сгорания газовой турбины парогазовой
установки с внутрицикловой газификацией уг-
ля.

На настоящем этапе модернизация заклю-
чается в двух принципиальных технических
решениях:

1) нагрев дутьевого воздуха,
2) подача пара во вторую ступень.
Нагрев дутьевого воздуха как альтерна-

тивный обогащению кислородом способ повы-
шения интенсивности горения и газификации
способен уменьшить недостатки воздушного
процесса и повысить эффективность использо-
вания воздуха и газификации в целом [5, 6]. При
этом уменьшится нагрузка на газификатор и
обслуживающий его компрессор, снизятся га-
баритные размеры и стоимость газификатора,
появится возможность обогащения воздушно-
го дутья водяным паром, повышения соотно-
шения H2/СО и минимизации содержания ме-
тана в синтез-газе, что будет влиять на энер-
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гетические и экологические показатели работы
газовой турбины [7]. Технология высокотемпе-
ратурного нагрева компонентов дутья (воздуха
и пара) изложена в [8]. Предложения по обога-
щению воздушного дутья водяным паром рас-
сматривались в [9, 10]. Вопрос о месте ввода па-
ра в газификатор является дискуссионным [11].

1. МЕТОДЫ ИССЛЕДОВАНИЯ

Оценка предлагаемых решений проводит-
ся на основе методов термодинамического и
численного анализа работы газификатора MHI
в новых условиях.

1.1. Модернизируемый газификатор

Принцип действия газификатора типа
MHI заключается в конструктивном разделе-
нии областей горения первичного угля и кок-
созольного остатка (КЗО), рециркулирующего
из второй ступени, и газификации вторичного
угля продуктами конверсии из первой ступени
(рис. 1).

В качестве топлива для модернизируемо-
го газификатора принят широко применяемый
в российской энергетике кузнецкий каменный
уголь марки Д, характеристики которого при-
ведены в табл. 1. По составу и теплоте сго-
рания он схож с углем, используемым в ком-
мерческом газификаторе MHI [12]. В расче-
тах взят аналитический состав угля для повы-
шения чувствительности результатов вычис-
ления к добавке пара в газификатор. Кинети-
ческие константы гетерогенного реагирования
для этого угля заимствованы из [9], а выход ле-
тучих веществ — из [13].

Для получения параметров работы гази-
фикатора MHI в новых условиях используются
три типа вычислительных инструментов в со-
ответствии с целями расчета.

1.2. Нульмерное моделирование

Нульмерное термодинамическое модели-
рование позволяет определить удельные расхо-

Табл иц а 1

Характеристики кузнецкого каменного угля

W a W r Ad V d Cdaf Hdaf Ndaf Sdaf Odaf Qa
i , МДж/кг

2.9 11.5 23.7 29.9 78.79 5.97 2.16 0.97 12.11 31.5

Рис. 1. Принципиальная схема работы гази-
фикатора MHI [12]:

первая ступень, камера сгорания: уголь = летучие
вещества + коксозольный остаток, летучие веще-
ства + О2 = СО2 + Н2О, С + О2 = СО2; вторая
ступень, камера газификации: С + СО2 = 2СО,
С + Н2О = СО + Н2, уголь = летучие вещества +
коксозольный остаток

ды входных потоков угля, воздуха и пара, обес-
печивающие предельную эффективность кон-
версии установки (максимальный КПД и оп-
тимальное отношение H2/CO при минималь-
ном содержании метана в синтез-газе) с учетом
технологических ограничений по температуре
[14]. Исходные параметры модели: коэффици-
ент расхода воздуха α оптимизируется, удель-
ный расход пара gH2O = 0÷ 0.6 моль/моль
ОМТ (органическая масса топлива), теплопо-
тери 2 % (от теплоты сгорания Qa

i ), темпе-
ратура паровоздушного дутья 500÷ 1 200 ◦C,
температура топлива 25 ◦C, давление 3 МПа.
Последние два параметра приняты такими же,
как в коммерческом газификаторе MHI.

Коэффициент расхода воздуха α рассчи-
тывается таким образом, чтобы режим не до-
пускал присутствия свободного углерода в си-
стеме. Этот прием позволяет найти совокуп-
ность режимов с максимальным КПД, дости-
жимым при определенном уровне теплообмена
реактора с окружающей средой [15].
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Табли ц а 2

Результаты верификации нульмерной и трехмерной моделей

Источник КПД, % α χ, % Tвых,
◦C

Состав сухого синтез-газа, % (об.)

СО СО2 H2 CH4 N2 и др.

Эксперимент [23] 77.2 Нет данных 99.9 1 200 30.5 2.8 10.5 0.7 55.5

Нульмерная модель 78.6 0.406 100 1 200 30.5 1.7 10.5 0.7 56.7

Трехмерная модель 78 0.4 99 1 180 31.0 3.0 11.0 0.5 54.5

Прим е ч а ни я. α — коэффициент расхода воздуха, χ — степень конверсии углерода, Tвых — температура
на выходе из газификатора.

1.3. Одномерное моделирование

Одномерное термодинамическое модели-
рование с макрокинетическими ограничения-
ми применено для оптимизации линейных раз-
меров и распределения по ступеням реакто-
ра полученных в термодинамических расче-
тах входных потоков. Математическая модель
представляет собой систему пространственно-
одномерных уравнений тепло- и массопереноса
с кинетико-термодинамическим блоком реше-
ния задачи химических превращений. Подоб-
ные модели применялись в работах [16–18] для
оценки характеристик процесса газификации.

В модели решаются уравнения смешанно-
го лучисто-конвективного теплообмена между
топливными частицами и газовой фазой. Тем-
пература стенки считается равной температу-
ре топлива.

1.4. Трехмерное моделирование

Привлечение трехмерного моделирования
с использованием метода вычислительной гид-
родинамики (CFD) призвано решать отдель-
ные режимные (условия шлакования, шлако-
удаления) и конструкционные вопросы через
анализ термогазодинамических особенностей
внутри ступеней газификатора (поля скорости,
концентрации и температуры).

В данной работе используется предложен-
ная в [19, 20] модель поточной газификации
твердого топлива на основе метода вычисли-
тельной гидродинамики. Моделирование вы-
полнено на предварительно проанализирован-
ной неструктурированной сетке с 550 000 рас-
четных элементов. Для учета теплообмена со
стенкой температура стенки задавалась исходя
из реальных условий эксплуатации газифика-
торов [21]. В более точной постановке необхо-

димо учитывать тепловые режимы шлаковых
пленок [22]. Для газовой фазы на стенках уста-
новки выполнялось условие прилипания. Рас-
считывалось 2 000 траекторий движения ча-
стиц топлива. В качестве расчетного алгорит-
ма выбран так называемый полностью сопря-
женный метод решения, при котором скорость
и давление в расчетном элементе определяются
одновременно.

1.5. Верификация моделей

Верификация нульмерной и трехмерной
моделей проведена по данным, полученным на
коммерческом газификатореMHI [23] (табл. 2).
Верификация одномерной и трехмерной моде-
лей выполнена с использованием более деталь-
ных данных [24], полученных на эксперимен-
тальном газификаторе MHI с расходом топли-
ва 2 т/сут. Эти данные включали в себя не
только состав синтез-газа на выходе из уста-
новки (табл. 3), но и распределение температу-
ры вдоль оси газификатора (рис. 2). Из приве-
денных данных видно, что все три модели удо-
влетворительно согласуются с экспериментом
и могут быть использованы для решения задач
данного исследования.

Та бли ц а 3

Результаты верификации одно- и трехмерной моделей

Источник

Состав синтез-газа
на выходе, % (об.) Tвых,

◦C

H2 CO CO2 H2O

Эксперимент [24] 7.3 20.2 6.3 2.0 1 050

Одномерная модель 7.4 20.7 4.2 6.2 1 070

Трехмерная модель 6.9 21.5 5.1 3.7 1 040
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Рис. 2. Результаты верификации одномерной
и трехмерной моделей

2. РЕЗУЛЬТАТЫ

2.1. Нульмерное моделирование

Всего было рассчитано более 2 000 режи-
мов работы газификатора. Итоговые результа-
ты приведены на рис. 3.

Изменение одного из двух режимных пара-
метров (температуры дутья Tдутье по маршру-
ту AC или перегретого пара по AD) нарушает
термическое равновесие в реакционной системе
(рис. 3,а). В точке C увеличение КПД на 2.6 %
сопровождается перегревом системы относи-
тельно исходного режима (принятого за опти-
мальный) на 200 K, а в точке D увеличение
КПД на 5 % приводит к охлаждению системы
на 260 К. Совместное действие теплового и хи-
мических возмущений позволит провести тер-
монейтральный изотермический процесс AE с
увеличением КПД на≈9 %. Это на 5 % меньше,
чем в точке G при предельных уровнях нагрева
паровоздушного дутья и расхода пара. Однако
нагрев дутья выше 900 ◦C технически трудно-
достижим и экономически не оправдан, а пре-
дельный расход пара (gH2O = 0.6 моль/моль
ОМТ) снизит температуру среды на 200 K, что
уменьшит скорость реагирования углерода и
повысит содержание метана в синтез-газе. По-
этому в качестве рабочего участка выбран от-
резок FL с нагревом дутья до 900 ◦C и подачей
пара gH2O = 0.1÷ 0.2 моль/моль ОМТ. Пре-
дельные показатели данного режима: КПД =
86÷ 88 %, H2/CO = 0.6÷ 0.65, содержание ме-
тана в синтез-газе менее 1 % (рис. 3,б).

2.2. Одномерное моделирование

В расчетах рассмотрено влияние удельно-
го расхода вторичного пара g′′H2O

(расход пер-
вичного пара определяется по разности) и рас-
пределения топлива по ступеням (от 10/90 до

Рис. 3. Влияние подачи пара и нагрева дутья
на режим работы газификатора:

а: сплошные линии — КПД, штриховые — тем-
пература среды; б: объемный состав синтез-газа,
параметры α и H2/CO по маршруту BH

90/10 %) на специфику формирования искомо-
го двухступенчатого режима конверсии и опре-
делены условия вырождения двухступенчатого
процесса в менее эффективный одноступенча-
тый.

Как показывает анализ приведенных на
рис. 4 данных, граница между одноступенча-
тым и двухступенчатым режимами конверсии
пролегает при стехиометрическом соотноше-
нии топлива и воздуха в первой ступени α1 = 1,
чему соответствует определенный относитель-
ный расход топлива b1 в первой ступени гази-
фикатора (b1 = 30 % при g′′H2O

= 0.2 моль/моль
ОМТ). При b1 < 30 % (α1 > 1) реализуются
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Рис. 4. Влияние распределения топлива по ступеням на работу газификатора при разных удель-
ных расходах вторичного пара:

а — КПД, б — температура в первой ступени T1, в — температура на выходе из газификатора Tвых,
г — доля угля в первичном топливе b1, д — температура потока по высоте газификатора h, е — состав
(по объему) синтез-газа после первой ступени
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режимы с полным сгоранием первичного топ-
лива в первой ступени (рис. 4,е), режимы со
ступенчатым характером профиля температу-
ры (рис. 4,д), с относительно низкой темпера-
турой на выходе из газификатора (рис. 4,в) и
с близким к равновесному КПД (рис. 4,а). При
этом доля свежего угля в первичном топливе
составляет всего 30÷ 70 % (рис. 4,г). Осталь-
ные 70÷ 30 % приходятся на рециркулирую-
щий коксозольный остаток, который выносит-
ся из газификатора в горячем виде, что увели-
чивает теплопотери и уменьшает КПД.

Максимальные температуры в первой сту-
пени газификатора достигаются при b1 = 30 %
(рис. 4,б), когда α1 = 1 (рис. 4,г). В этом ре-
жиме на отметке ≈3 м температура газа резко
снижается за счет нагрева и сушки вторичного
топлива. Затем протекают гетерогенные хими-
ческие реакции.

При b1 < 30 % (α1 > 1) топливовоз-
душная смесь в первой ступени газификатора
обедняется и температура в ней падает (см.
рис. 4,б). Происходящий при этом вынос оста-
точного кислорода с газами первой ступени
приводит к развитию во второй ступени экзо-
термических реакций, повышающих темпера-
туру (см. рис. 4,в) и глубину протекания эн-
дотермических реакций, что и отражается на
некотором росте КПД при малых значениях
b1 ≈ 10÷ 20 % (см. рис. 4,а).

При b1 > 30 % кислородная зона замет-
но укорачивается и наряду с экзотермическими
реакциями в первой ступени начинают интен-
сивно протекать эндотермические реакции га-
зификации высокоразогретого первичного топ-
лива. При этом эффективность второй ступе-
ни заметно падает, температура выходящего
из реактора газа растет (см. рис. 4,в) и КПД
резко уменьшается (см. рис. 4,а). Процесс пере-
ходит в режим одноступенчатой паровоздуш-
ной газификации.

Оптимальные расходы сред для формиро-
вания двухступенчатого процесса (табл. 4) со-
ставляют: b1 < 30 ÷ 40 %, расход пара во вто-
рую ступень 0.1 моль/моль ОМТ, α1 � 1. Да-
лее эти параметры использованы при трехмер-
ном моделировании.

2.3. Трехмерное моделирование

Результаты моделирования на основе ме-
тода вычислительной гидродинамики пред-
ставлены на рис. 5.

Табли ц а 4

Расходные характеристики газогенератора
при b1 ≈ 30 % и α1 ≈ 1

Газогенератор
Расход, кг/с

Топливо Воздух Азот Пар

Первая ступень

Форсунки угля 4 21.6 0.5 0

Форсунки КЗО 9.5 21.6 1.3 0

Вторая ступень

Форсунки угля 15.7 0 4.8 1.35

Рис. 5. Распределения абсолютной скорости
газов (а), аксиальной скорости (б), температу-
ры в продольном сечении (в) и температуры в
поперечных сечениях (г)

Максимальная локальная температура
в первой ступени газификатора достигает
2 400 ◦C (рис. 5,в,г). Во второй ступени при
контакте со вторичным углем температура
резко уменьшается до 1 300 ◦C за счет вы-
шеописанного физико-химического квенчинга.
При такой температуре снижается риск шла-
кования второй ступени [25], так как зола
находится в твердом состоянии. Наибольшие
абсолютные скорости (более 20 м/с) наблюда-
ются в первой ступени на выходе из форсунок
(рис. 5,а). Максимум аксиальной скорости при-
ходится на зону пережима. Пики аксиальной
скорости располагаются в ней вдоль стенок, но
не выходят во вторую ступень. Значения пиков
аксиальной скорости (8 м/с) не превышают
допустимых по условиям шлакования (9 м/с).
При большей скорости по данным испытаний
[25] оплавленные частицы начинают залетать
из первой ступени газификатора во вторую
и прилипать к ее стенкам. Скорость обрат-
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Табл иц а 5

Состав синтез-газа на выходе из газификатора

Газификатор
Состав сухого синтез-газа, % об.

Tвых,
◦C Qd

i , МДж/м
3 КПД, %

CO H2 CO2 N2

Коммерческий MHI [23] 30.5 10.5 2.8 56.2 1 100÷ 1 200 5.2 77.2

Модернизированный 27.8 16.8 4.8 50.6 1 110 6.6 84.9

ных потоков в первой ступени, необходимых
для стабилизации горения и поддержания
условий жидкого шлакоудаления, достигает
4 м/с (рис. 5,б). Во второй ступени условия
для образования обратных потоков ухудше-
ны и они ослабевают до 2 м/с, что также
должно препятствовать шлакованию [25].
Состав синтез-газа и характеристики работы
газогенератора приведены в табл. 5.

Трехмерное моделирование при парамет-
рах работы газификатора, близких к получен-
ным по нульмерной и одномерной моделям, поз-
волило получить термогазодинамические усло-
вия, обеспечивающие стабильный режим жид-
кого шлакоудаления в первой ступени и режим
твердого шлакоудаления во второй.

ЗАКЛЮЧЕНИЕ

Модернизация заключалась в дополни-
тельном нагреве дутьевого воздуха до 900 ◦C
в воздушном котле и подаче пара с температу-
рой 900 ◦C во вторую ступень газификатора.
Для определения влияния предложенной модер-
низации на характеристики газификатора и оп-
тимизации параметров его работы выполнены
многовариантные расчеты по нульмерной, од-
номерной и трехмерной (CFD) моделям.

1. Оптимальными с термодинамической и
технической точки зрения получились следу-
ющие значения: температура паровоздушного
дутья 900 ◦C, расход пара 0.1÷ 0.2 моль/моль
ОМТ, температура на выходе из газификато-
ра 1 100 ◦C, коэффициент расхода воздуха α =
0.335.

2. Результаты одномерного моделирования
позволили определить оптимальное распреде-
ление расходов сред, которые далее использова-
лись в трехмерном моделировании: доля угля в
первичном топливе b1 < 30÷40 %, расход пара
во вторую ступень 0.1÷ 0.2 моль/моль ОМТ,
коэффициент расхода воздуха α1 � 1.

3. Найденные на предыдущих стадиях па-
раметры приняты в качестве исходных данных

для CFD-модели, которая позволила провести
более тонкий анализ задачи: формирование фа-
кела и зон рециркуляции в газификаторе и вы-
бор бесшлаковочных режимов. В дальнейшем
это будет полезно при выборе способов подачи
топлива и пара.

Модернизация газификатора позволила
повысить тепловую мощность по синтез-газу и
его химический КПД с 77.2 до 84.9 %, а также
увеличить H2/CO с 0.34 до 0.6 при неизменном
расходе топлива.
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