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ABSTRACT: The syngas passing through cistern was 
scrubbed in the scrubbing chamber of coal water slurry gasifier. 
The particles movement and distribution rules in scrubbing 
chamber were studied, which was significant to improve 
syngas scrubbing effect. The gas-liquid-solid flow in scrubbing 
chamber was simulated by a combined method of the 
computational fluid dynamics with the direct simulation Monte 
Carlo method in the frame of Euler-Lagrangian approach. On 
the basis of compare with the experimental data in literature, 
the effects of operating conditions and size grading on particle 
number concentration distribution in scrubbing chamber were 
revealed and studied. The results show that the particle number 
concentration increases along height of scrubbing chamber, but 
the particle number concentration distribution in the cistern 
becomes wave-shaped. The large particles ease to settle down 
in the cistern. However the small particles ease to suspend in 
contrast. With changing the particles size grading, the particle 
number concentration can be changed in the cistern of 
scrubbing chamber. 

KEY WORDS: gasifier; scrubbing chamber; gas-liquid-solid 
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摘要：水煤浆气化炉洗涤室内含固态渣的合成气在穿越液池

的过程中得到了洗涤净化。研究气化炉洗涤室内颗粒的运动

及其分布规律，对提高合成气的洗涤效果具有重要意义。将

计算流体力学方法、直接模拟蒙特卡洛方法相结合，在

Euler-Lagrangian 框架下建立三维数学模型，对气化炉洗涤

室内的气液固三相流动进行了模拟计算。在实验验证的基础 
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上，揭示了不同运行工况、不同粒径颗粒以及不同颗粒级配

下的颗粒数密度分布特性。研究表明：沿洗涤室高度方向颗

粒数密度分布总体呈下降趋势，在洗涤室液池内颗粒数密度

分布存在波动形式；大粒径颗粒在液池中易于沉降，对其具

有较好的洗涤分离效果。而小粒径颗粒的沉降性较差，易产

生悬浮；颗粒级配的改变对洗涤室液池内颗粒数密度分布影

响较大。 
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0  引言 

煤气化在煤化工生产中占有重要的地位，而气

化炉又是整个煤气化技术的核心所在[1]。水煤浆气

化炉气化室内产生的高温合成气通过激冷环和下

降管实现激冷降温[2-4]。其间合成气中熔融态灰渣发

生冷却，相变为固态渣。经冷却的合成气和凝渣一

起进入洗涤室液池完成合成气的初步净化工作，从

而满足下一步工序的需要[2]。该过程气体净化的好

坏将直接影响到后续设备的稳定运行。因此了解洗

涤室内固体颗粒的运动及其浓度分布规律，对提高

合成气的洗涤除渣效果以及完善设备结构都具有

重要的指导意义。 
近年来，随着计算机技术的发展，计算流体力

学技术成为描述多相流流动特征的一种十分有效

的方法[5]。Li Yong等[6]建立了二维计算流体力学–
流体体积–离散颗粒模型。模型中考虑了颗粒和气

泡在连续相液体中分散流动的特点，认为气体在连

续相中以气泡的形式存在。气液界面由流体体积

(volume of fluid，VOF)方程控制。他们运用该模型

研究了气–液–固三相流化床中气泡在液固流中的
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尾涡行为。但其中并没有考虑液相湍流对颗粒以及

气体存在对液相湍流的影响，因此该模型应用于大

气量时存在困难。Zhang Jianping等[7]也采用同样的

模型模拟了气泡在液固流中的上升过程。同时还分

别对颗粒在水中的沉降及颗粒在水中的流化过程进

行了模拟。Jin Guodong[8]则在最小能量多尺度方法

(energy minimization Muti- scale，EMMS)的基础上建

立多尺度模型，研究了气液固三相流化床。Zhang 
Xinyu等[9]视液体为连续相，颗粒和气泡视为离散相

运用Euler-Lagrangian方法对浆池内的三相流动进

行了数值模拟。Murthy等人[10]运用欧拉模型对搅拌

反应器中的气液固三相流动进行了CFD模拟。研究

了搅拌反应器内固相的浓度分布。由于采用欧拉方

法计算离散相颗粒，因此在预测颗粒尺寸的影响以

及颗粒运动轨迹上存在一定局限性。Wang等[11]采

用随机拉格朗日模型研究了不同结构水力旋流器

的颗粒分离特性。在国内，闻建平等[12]则采用基于

双流体模型与粒子分散模型相结合的方法对流化

床内的气液固三相流动进行了模拟研究。 
由于水煤浆气化炉专利技术保密，可查阅的国

外文献中，对于气流床气化炉洗涤室内多相流的研

究很少。目前国内正致力于大规模高效气流床煤气

化技术的基础研究。本领域的基础研究尚落后于技

术开发与应用。因此很少有基础研究成果可以借鉴

与应用。查阅文献发现目前国内外针对气液固三相

的研究比较活跃，但关于气化炉洗涤室内颗粒沉降

分离运动过程的数值模拟研究还未见相关报道。为

此本文在Euler-Lagrangian框架下建立三维数学模

型。模型中视气、液为连续相，固体颗粒为离散相。

颗粒间的相互作用采用直接蒙特卡罗方法[13]。在模

型得到验证的基础上，模拟了气化炉洗涤室内气液

固三相的流动过程，揭示了洗涤室内不同粒径颗粒

及不同级配条件下的颗粒轴向分布规律。 

1  模型的建立与求解 

1.1  物理模型 
水煤浆气化炉内整个洗涤室的结构如图 1 [14]。

其主要由激冷环、下降管和液池组成。图中箭头为

气体流动方向。含渣气体在穿越液池的过程中完成

气体的洗涤和固态渣的分离沉降。大部分固体颗粒

沉降到液池底部，并间隙排出室外。 
洗涤室实际结构较为庞大和复杂，为减少计算

量和便于分析，采用简化的物理模型，其轴向截面

如图 2 所示。为便于颗粒统计，沿轴向方向将洗涤 
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1—激冷环；2—下降管；3—液池 

图 1  洗涤室结构示意图 
Fig. 1  Schematic diagram of scrubbing chamber 

 气体出口 气体进口 气体出口 

下降管

液池  
图 2  物理模型示意图 

Fig. 2  Schematic diagram of the physical model 

室内部除下降管以外的整个空间划分为若干区域。

图 2 中的短虚线表示所划分的采样区域。 
1.2 数学模型的建立 
1.2.1 假设条件 

在实际操作中，影响流动的因素很多。为便于

数值实验的实施，把握研究内容的主要因素，本文

作了适当简化和假设：①合成气中的凝渣为球形固

体颗粒；②流动过程中无热质传递现象；③不考虑

下降管内水膜的影响；④忽略壁面湿润对颗粒的影

响；⑤由于合成气体中所含凝渣量不多[15]，故只考

虑气液相对离散颗粒相的影响[16-17]。 
1.2.2 连续相数学模型的建立 

在 Euler 坐标系下考察的气液连续相的运动，

建立不可压缩气液流动控制方程。气液两相共用一

套连续方程和 N-S 动量方程。出现在方程中的密度、

粘度等属性由存在于每一控制容积中的分相决定。 
连续方程为 

( ) 0i
i

u
t x
ρ ρ∂ ∂

+ =
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            (1) 

动量方程为 
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式中：ρ为密度；ui为i方向上的速度；p为压力； 
μ为粘度； i ju uρ ′ ′− 为Reynolds应力项；Fv为体积力 

源项。 
湍流模型采用基于重整化群 (renormalization 

group)理论的RNG k-ε湍流方程[18]。 
湍动能 k 输运方程： 
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湍动能耗散ε输运方程： 
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式中：Gk表示由于平均速度梯度引起的湍动能产生 

项； ；1 1.42C ε =
3

0
2 2 3
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∗ −
= +

+
；C2ε= 

1.68；η=Sk/ε；η0=4.38；β=0.012。 
气液两相间界面的跟踪采用 VOF 模型： 
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i

i

u
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+
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=              (5) 

式中：αq为控制单元中第q相的体积分量，
1

1
m

q
q

α
=

=∑ ；

m表示流场为m相流，本文m=2。 
采用连续表面张力模型[19]模拟相界面上的表

面张力并以体积力的形式加入动量方程的源项中： 

s qkσ α= ∇F             (6) 

式中：σ为表面张力系数；k 为曲率。 
1.2.3  离散相数学模型的建立 

固相场采用基于硬球模型的直接模拟蒙特卡

罗(direct simulation Monte Carlo，DSMC)方法[20]。

在该方法中，用于模拟的计算颗粒被视为多个物理

颗粒的代表，其模拟的颗粒数远小于物理(实际)的
颗粒数。DSMC方法并不直接跟踪每个物理颗粒，

而是通过概率抽样的方法来判断颗粒间是否发生

碰撞[13]。 
对于单个颗粒，其运动方程为 

/ m= +a F g                (7) 
式中：a表示颗粒的加速度；m为颗粒质量；g为重

力加速度；F为颗粒受到的合力。模型中主要考虑

的力有：流体对颗粒的曳力Fd、重力、Margnus力
Fm以及浮力Fb。另外，颗粒密度与水的密度同属一

个数量级，同时颗粒在沉降阶段，固液间相对运动

加速度较大，因此颗粒还要受到附加质量力Ff的作

用。由于水的黏性不大，为此忽略Basset力对颗粒

的影响。 
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式中：Cd为单颗粒曳力系数；r为颗粒半径；ρc为气

相或液相的密度，计算时是选取气相还是液相的属

性，则根据颗粒所处哪一相来决定；uc为气液混合

相的速度；up为颗粒线速度。 
颗粒i与颗粒j在时间步长Δt内发生碰撞的概率

可由以下公式给出[13]： 
2

ij p ij
nP d
N

t= π ΔG              (9) 

式中：n为真实颗粒数；N为取样颗粒数；dp为颗粒

i的直径；Gij为颗粒i与颗粒j的相对速度。 
根据式(9)，运用修正的Nanbu法[20]，产生[0, 1]

之间的均匀随机数R，用 
int[ ] 1,     j RN j i= + ≠          (10) 

选择可能与颗粒 i 发生碰撞的候选颗粒。其中

表示一个数的整数部分。再利用随机数

int[]
(0 1)R R< <

判断颗粒 i 是否与候选颗粒 j 发生碰撞，若 
/ ijR j N P> −             (11) 

满足，则颗粒i和颗粒j在Δt中发生碰撞。颗粒i和j的
速度和角速度由硬球模型的计算公式确定[13]。 
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式中：f 为摩擦系数；e 为回复系数；ω为颗粒角速 
度；碰撞前的相对速度 ；切向方向上

的单位矢量

0 0
i= −G V V

0 0
ct ct/=t G G ；相对速度的切向分量

。 0 0 0 0 0
ct ( ) 0.5 0.5i i j jd d= − ⋅ + × × + × ×G G G n n ω n ω n

文献[7]指出在液体中，颗粒碰撞前由于液膜的

存在，颗粒的碰撞速度会得到较大的衰减。故颗粒

在液体中应考虑液体剪切力对颗粒的作用。这里采

用文献中的近距离相互作用模型来考察液体剪切

力对颗粒在液体中相互碰撞的影响。 
1.3  模型的求解 

首先运用 FLUENT 商业软件，采用欧拉方法对

气液两相流场进行求解。对压力与速度的耦合采用

压力隐式算子分割 (pressure implicit with splitting 
of operators，PISO)算法。控制方程的离散采用具有

二阶精度的迎风格式。为了提高计算效率，取洗涤

室的四分之一区域进行气液相的计算，切面按照对

称面处理。在进行离散颗粒场计算时，按照整个三

维洗涤室区域计算。其他区域内气液相场则按照所

计算的四分之一区域气液相场对称得到。 
采用 VC++语言编制程序进行颗粒场计算。在

每个时间步长内跟踪每个颗粒的运动轨迹，依据

网格中气体和液体所占容积份额，确定该颗粒是

在气体中还是在液体中。当网格全部被气体占据

时，则认为该网格中的颗粒受气体作用；当网格

内全部为液体时，则颗粒受液体作用。当网格中

既有气体又有液体时，生成在[0，1]区间内均匀分

布的随机数，再根据网格内气体和液体所占容积

比重判断颗粒是在气体中还是在液体中。如判断

颗粒在液体中，即认为该颗粒被捕集，颗粒不再

进入气体。 
为了检查网格大小对模拟结果的影响，选取了

网格间距分别为 0.01、0.004 和 0.001 m这三种不同

的网格划分进行试算。比较计算结果后发现前两种

网格的差别较大，这说明第 1 种网格误差较大。

而后两种结果较为接近，说明网格对预测结果影

响不大。故在以下的分析计算中网格间距取为

0.004 m。 

2  模型的验证 

为了验证所建模型的合理性，与文献[15]中的

冷态实验结果进行了对比。根据实验条件选用煤渣

颗粒。其粒径分别为 840、420、250、178、150 μm。

煤渣的进料量为 18 kg/h，经折合约为每秒钟需投入

将近 40 000 个颗粒。拉格朗日方法是跟踪每个颗粒

的运动，如此多的颗粒使得计算量将非常巨大。因

此本文在计算时将无法按照实验给料量进料，但为

了力求与实验结果形成对比，计算中确保所加入颗

粒粒径及其分布与实验条件一致。图 3 为文献[15]
实验获得的固含率分布。由于局部区域的气体无法

保证与固液按相同的比例进入取样管，所以实验测

量得到的固含率为固体在液体中所占的质量百分

比ε。本文通过统计各采样区域内的颗粒数来计算

得到颗粒所占的体积，从而获得沿轴向各采样区域

内固相颗粒所占体积百分比α的分布规律，如图 4
所示。 

由于数值计算与实验研究在加入的颗粒量以

及在获取数据所处的运行时间上会存在一定差异，

同时，实验获得的是固相在液相中所占的质量百分

比，而本文模拟获得的是固相在三相中所占的容积

份额。虽然计算结果与实验结果进行定量对比会存 
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图 3  文献[15]中的实验结果 

Fig. 3  Experiment result in literature [15] 
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图 4  本文的模拟结果 

Fig. 4  Simulation result in this paper 



第 20 期 吴  晅等：  水煤浆气化炉洗涤室内气体穿越液池过程颗粒分布的数值模拟 19 

在一定困难，但是将图 4 所示的数值计算结果与图

3 所示的实验结果对照分析可以发现，数值计算结

果与实验结果的变化趋势以及所揭示的物理现象

一致。在洗涤室液池内，沿轴向颗粒浓度分布呈波

动形式。由于颗粒在液池内的沉降，使得在液池底

部具有较高浓度，产生一个峰值。此外在下降管出

口处(即h=0.7 m)颗粒开始进入液池并扩散，因而该

区域的颗粒浓度又出现一个峰值。在这之后颗粒浓

度又存在一个短暂的上升，这说明有少部分颗粒随

气液向上扩散或悬浮。数值实验结果能较真实地反

映出洗涤室内部颗粒浓度分布特性。 
在模型得到验证的基础上，发挥数值实验的优

势，开展本文的研究。以揭示存在不同数量级颗粒

粒径的颗粒群在洗涤室内的分布规律。 

3  数值模拟结果及分析 

3.1  计算参数 
数值实验计算参数如表 1 所示。颗粒级配按表

2 中的百分比例分配，如表 2 所示。 
表 1  计算参数 

Tab. 1  Calculation parameters 

参数 数值 参数 数值 

气体密度/(kg/m3) 1.29 液体密度/(kg/m3) 1 000 

颗粒回复系数 0.8 液体运动粘度/(m2/s) 1.00×10−6

下降管入口流速/(m/s) 3 颗粒密度/(kg/m3) 2 490 

颗粒摩擦系数 0.3 计算时间步长/s 0.000 1 
气体运动粘度/ 

(m2/s) 
2.38×10−6 颗粒直径/mm 

0.01、0.05、
0.3、1、10

表 2  颗粒级配表 
Tab. 2  Particles size grading 

颗粒直径/mm 级配 1 级配 2 级配 3 级配 4 

0.01 0.2 0.3 0.15 0.35 

0.05 0.2 0.3 0.15 0.1 

0.3 0.2 0.2 0.20 0.1 

1 0.2 0.1 0.25 0.1 

10 0.2 0.1 0.25 0.35 

以下本文通过获得颗粒数密度 C 这个变量来

反映出洗涤室内固相颗粒的分布规律。颗粒数密度

的物理意义是洗涤室单位体积内的固相颗粒数量。

根据沿轴向均匀划分的区域取样，获得每个区域内

的颗粒数密度。研究不同颗粒粒径和入口气速下，

颗粒数密度轴向分布及其变化规律。 
3.2  气液场与颗粒场模拟结果 

图 5 为气流速度为 3 m/s时不同时刻气液两相

流场的模拟结果。从图中可知，气体从下降管出口

流出后，凭借其初始动量形成一定的冲击流冲击并 

 
(a) t=0.5 s (b) t=2.5 s (c) t=4.5 s (d) t=7.5 s 

图 5  不同时刻气液两相流场的模拟结果 
Fig. 5  Simulation results of gas-liquid phase field 

distribution at different time 

挤压液池中的水体，在水的作用下，气体射入水中

一定深度后流动方向发生突变。气体在下降管外壁

面聚集向上流动，从而使得此处气含率较大，而液

池主体区域气含率较低。 
图 6 为不同时刻离散颗粒分布模拟结果。可以

看出，较大粒径的颗粒，随气体从下降管出来后进

入液池并重力沉降到液池底部。在下降管出口附

近，气液扰动剧烈，使得大量颗粒随气体扩散。一

部分颗粒逐渐向下沉降，而另一部分颗粒尤其是粒

径较小的颗粒则随着气体继续向上扩散，并在液体

中悬浮或随气体回流。 

 
(a) t=2 s (b) t=4.5 s (c) t=7.5 s (d) t=9.5 s 

图 6  不同时刻颗粒分布模拟结果 
Fig. 6  Simulation result of particle concentration 

distribution at different time 

3.3  颗粒数密度分布的模拟结果 
3.3.1  不同气流速度下的颗粒数密度分布 

如表 1 所示，在数值实验中分别选取了 0.01~ 
10 mm不同数量级粒径的颗粒。从图 7 可见，沿洗

涤室高度方向颗粒数密度分布呈波动形式。这是由

于气体对液体产生湍动，使得液相中的颗粒运动发

生扰动引起的。在重力作用下大部分颗粒在液池内

沉降分离，因此最大颗粒数密度发生在液池底部。

在 0.4 m高度以下，颗粒数密度随高度的增加而下

降；在 0.4~0.7 m高度，颗粒数密度随高度的增加而

增大。而 0.7 m高度处恰为下降管的出口处，固体

颗粒从该位置开始进入液池并扩散，因而该区域的

颗粒数密度较高；在 0.7~1.2m高度，颗粒数密度分

布又有一个短暂的下降和上升过程。此处位于室内

液池液面的高度附近，由于细小颗粒在液池液面附

近的悬浮，从而形成较高浓度。在气化炉工业运 
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图 7  颗粒数密度随气流速度的变化曲线 

Fig. 7  Change curve of particle number concentration 
distribution with change of gas velocity 

行中不同程度的存在带水问题[21]。液面附近的细小

颗粒很容易随着气泡破裂所形成的液滴一起被气

体带出洗涤室，这必将影响到下一道工序；在 1.2 m
以上高度区域，颗粒数密度则随着高度的增加呈线

性降低。总体上颗粒数密度是沿洗涤室轴向方向呈

逐渐下降趋势的。 
入口气速的变化对颗粒数密度轴向分布影响

较大。随着气速的增加，气液两相对颗粒的作用增

强，提高了颗粒在液池中的扩散和悬浮作用。这使

得在下降管出口附近区域扩散以及在液池上部区

域悬浮的颗粒浓度增加。 
3.3.2  不同粒径颗粒的数密度分布 

图 8 为洗涤室内 5 种粒径颗粒沿轴向的数密度

分布曲线。从图中可知，由于受力的不同，导致不

同粒径的颗粒沿轴向的数密度分布有所差异，使得

颗粒尺寸沿轴向存在着分级现象。较大粒径的颗粒

进入液池后就快速沉降到液池底部，当它们沉降时

也会携带部分小粒径颗粒。因而在液池底部主要是

大粒径颗粒和部分小颗粒。可见，对粒径越大的颗

粒洗涤沉降效果越好。粒径 0.01 mm的颗粒随气体

流动性较好，在轴向上分布较其他粒径平缓。而其

他中等尺寸的颗粒则集中在下降管出口及液面附 
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图 8  不同粒径颗粒数密度变化比较 

Fig. 8  Comparison of particle number concentration 
distribution of different particles size 

近悬浮。 
3.3.3  不同级配下的颗粒数密度分布 

含渣合成气体在穿越液池的过程中，大粒径颗

粒被液体捕获并在重力作用下沉降到液池底部，小

粒径颗粒则被气流带着向上扩散。图 9 为颗粒数密

度随颗粒级配的变化曲线。级配情况如表 2 所示。

随着大粒径颗粒所占份额的增加，加剧了颗粒的沉

降，使得液池底部的颗粒数密度增大。而小粒径颗

粒份额的增多，使处于液池上部的悬浮颗粒数密度

增大。随着颗粒级配的变化，位于洗涤室液池内的

颗粒数密度变化较为明显，而洗涤室上部的颗粒数

密度变化不大。在级配 4 中，粒径为 0.01 mm的颗

粒所占份额最多。与其他颗粒相比，该粒径颗粒随

气流运动能力更强。因此级配 4 下的颗粒数密度明

显低于其他级配方式。 
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图 9  颗粒数密度分布随级配的变化规律 

Fig. 9  Change curve of particle number concentration 
distribution with change of particles size grading 

4  结论 

（1）总体上，颗粒数密度沿洗涤室高度呈逐

渐下降趋势。在位于洗涤室下部的液池内，颗粒数

密度的分布呈多峰的波动形式；在液面以上区域，

颗粒数密度分布变化呈线性下降；气体流量的提

高，增加了扩散及悬浮的颗粒数量。 
（2）不同粒径的颗粒在洗涤室内呈现不同的

轴向分布规律。在洗涤室液池内存在明显的颗粒尺

寸分级现象。大粒径颗粒在液池中易于沉降，其主

要分布在液池底部，而小粒径颗粒随流体运动能力

强，故在液池上部具有较高的颗粒数量。 
（3）在大粒径颗粒占据大部分份额的级配中，

液池底部的颗粒数密度增大，而小粒径颗粒所占份

额的增加，则使得悬浮在液池上部的颗粒数增大。

颗粒级配的变化对洗涤室液池内的颗粒数密度分

布的影响较大，而对液面以上空间的颗粒分布影响

较小。 
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