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摘  要：针对高温下石油焦层挥发分析出、渗流传质传热问题，结合多孔介质气固耦合机理建立了罐式炉煅烧石

油焦过程的三维数学模型。该模型采用双流体模型描述石油焦煅烧热解过程，采用有限速率/涡耗散燃烧模型、标

准湍流方程、DO 辐射模型描述火道中挥发分燃烧及热交换过程，并利用该模型研究料罐中高温煅烧带迁移规律。

结果表明：在给定工况条件下，随着单罐单位排料量由 75 kg/h 增加至 115 kg/h，高温煅烧带(＞1373 K)由 L6 区

域下移至消失，且其长度由 2.0 m 缩短至 0 m；随着生焦中挥发分含量由 7%增加至 15%，高温煅烧带由 L8 区域

上移至 L6 区域，且其长度由 0 m 增加至 3.02 m；随着空气过量系数由 1.05 增加至 1.60，高温煅烧带由 L5 区域

下移至消失且其长度由 3.02 m 缩短至 0 m。 
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石油焦是铝电解用炭素阳极的主要原料，石油焦

的煅烧是阳极生产的首要工序[1]。罐式炉(又称罐式煅

烧炉)因具有炭质烧损率低、煅后焦质量优且稳定、适

合处理粉焦等诸多优势在我国炭素行业得到了广泛应

用。影响石油焦煅烧质量的因素众多，其核心是罐内

石油焦所经历的最高煅烧温度[2]。煅烧过程中，石油

焦颗粒固相层与析出的挥发分气相间进行着复杂的传

热、传质、动量传输及热分解反应。然而，由于罐式

炉的封闭特性，无法通过现场测温的方法实时监测罐

内石油焦的真实煅烧温度，目前其仍是一个“黑箱”

问题。因此，借助计算机数值模拟技术[3−4]是研究罐式

炉煅烧过程中高温煅烧带分布特征的一种有效手段。 
目前，对罐式炉煅烧石油焦工艺过程仿真的相关

研究主要有周善红等[5−6]、张忠霞等[7]将料罐视为长方

体，考虑了罐式炉火道中的气相燃烧，研究了火道中

的压力及气相速度场、火道及料罐中温度场分布特征，

但未考虑石油焦热解及水分、挥发分析出。XIAO    
等[8−9]建立了罐式炉煅烧石油焦过程的二维实时快速

计算模型，分析了罐式炉内各物理场分布特性，但其

忽略了料罐宽度，无法全面揭示罐式炉内各区域三维

温度分布特性。同时 XIAO 等[10]基于双流体模型，建

立了罐式炉煅烧石油焦过程的三维数学模型，充分考

虑了石油焦热解及气体渗流传质传热过程，研究了给

定工况条件下炉内温度场、石油焦各相组分浓度场、

挥发分速度场分布特征，但未就料罐内高温煅烧带迁

移规律进行系统研究。 
本文作者针对24罐8层火道顺流式罐式炉内石油

焦层存在的高温气体渗流传热问题，结合多孔介质气

固耦合作用，基于双流体模型建立包含固相黏性流、

组分热分解的多孔介质气体渗流传热的三维数学模

型。利用该模型研究单罐单位排料量、生焦中挥发分

含量及空气过量系数对料罐内温度场分布的影响，并

进一步探讨罐式炉煅烧石油焦过程中高温煅烧带迁移

规律，以期为进一步提高石油焦煅烧质量及罐式炉的

稳定高效生产提供有效的决策支持。 
 

1  数学模型 
 

罐式炉煅烧石油焦过程包含了固相流动、气体流

动、多孔介质传质、石油焦热分解析出挥发分、挥发

分与预热空气混合燃烧、流固耦合热传递等多因素耦 
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合问题。模型作如下基本假设： 

1) 模拟区域仅为炉体、火道、料罐及冷却水套区

域； 
2) 流体为可压缩牛顿流体，石油焦视为连续拟流

体，满足连续介质条件[11]； 
3) 料罐中热解水分、挥发分穿过堆积的石油焦颗

粒，石油焦堆积区域使用具有多孔介质的双流体模  
型[12]； 

4) 石油焦颗粒近乎处于静止堆积状态，视为流速

恒定的稳态模型[13]； 
5) 忽略气体流体对石油焦下降运动的影响，石油

焦区域固体及气体运动属层流； 
6) 石油焦固体多孔介质区域传热极为复杂，气固

多孔区域只考虑气固对流辐射换热； 
7) 热解反应进程由化学反应速率控制，颗粒内外

温度均匀。 
 
1.1  控制方程 

料罐中石油焦堆积固相区域视为黏性层流流体，

挥发分气相视为有多孔介质的层流流体，火道气体区

域采用标准 ε−k 湍流、组分燃烧有限速率/涡耗散模

型、DO辐射模型[14]。两相双流体模型通过动量交换(气
体曳力)、燃烧及热解的能量交换进行耦合。通过双流

体模型描述料罐中挥发分气相与石油焦固相堆积层，

其控制方程如式(1)~(14)所示。 
对于料罐内石油焦堆积层中的挥发分气相，可用

式(1)~(4)描述，其中连续性方程可描述为 
 

g g g s,
1

( )
m

i
i

Rα ρ
=

∇ ⋅ = ∑U                          (1) 
 
式中： gα 为气相体积分数； gρ 为气相密度；Ug 为气

相速度矢量；Rs,i为石油焦热解析出挥发分 i 组分质量

源项；m 为固相中挥发分组分总数。 
挥发分气相动量方程： 

 
T

g g g g g g g g g( ) { [ ( ) ]}gα ρ α ρ α μ∇⋅ = + ∇ ⋅ ∇ + ∇ −U U U U  

g g g d
2
3

p Fα μ⎛ ⎞∇ ⋅ + ∇ +⎜ ⎟
⎝ ⎠

U                   (2) 
 
式中：g 为重力加速度；pg 为气相压力；μg 为气相动

力黏度；Fd为料罐内挥发分在石油焦堆积层中受到的

多孔介质阻力动量源项。 
挥发分气相组分方程： 

g g g g, g g ,m g, ,( ) ( )i i i s iY D Y Rα ρ α ρ∇⋅ −∇ ⋅ ∇ =U        (3) 

式中：Yg,i为气相中 i 组分质量分数；Di,m为气相 i 在
混合气相中的扩散系数。 

挥发分气相能量方程： 

g g g c
p

( )H H Q
c
λα α

⎛ ⎞
∇ ⋅ −∇ ⋅ ∇ =⎜ ⎟⎜ ⎟

⎝ ⎠
U               (4) 

式中：H 为焓值；λ 为导热系数；cp为比热；Qc为挥

发分气相与石油焦堆积层固相进行的对流辐射换热量

源项。 
对于料罐内堆积层中的石油焦颗粒，使用黏性流

模型描述其运动过程，可用式(5)及式(6)描述，其中连

续性方程可表示为 
 

s s s s,
1

( )
m

j
j

Rα ρ
=

∇ ⋅ = −∑U                        (5) 

 
式中： sα 为固相体积分数， s g+ =1α α ； sρ 为固相密

度；Us为固相速度矢量；Rs,j为固相中 j 组分质量源项。 
石油焦固相动量方程： 

 
s s s s s s s s s s s w( ) ( ) ( )p g fα ρ α μ α α ρ∇⋅ = ∇ ⋅ ∇ − ∇ ⋅ + +U U U  

 (6) 
 
式中：ps为固相压力；fw为壁面摩擦力； sμ 为固相动

力黏度。 
石油焦固相残余挥发分组分方程： 

s s s s, s,( )j jY Rα ρ∇⋅ = −U                         (7) 

式中：Ys,j为固相中 j 组分质量分数。  
石油焦固相能量方程： 

s s s s c h
p

( )H H Q S
c
λα ρ α

⎛ ⎞
∇ ⋅ −∇ ⋅ ∇ = − −⎜ ⎟⎜ ⎟

⎝ ⎠
U         (8) 

式中：Sh为固相挥发分热解能量源项。 
对于火道内的挥发分气相燃烧，控制方程由式

(9)~(14)描述，其中连续性方程为： 

g g( ) 0ρ∇ ⋅ =U                                (9) 

火道内气相动量方程： 
 

T
g g eff g g( ) { [ ( ) ]}gρ μ∇⋅ = ∇ ⋅ ∇ + ∇ −U U U U  

g eff g g
2
3

p gμ ρ⎛ ⎞∇ ⋅ + ∇ +⎜ ⎟
⎝ ⎠

U                (10) 

 
式中： effμ 为有效黏度， eff tμ μ μ= + ， tμ 为湍流黏

度；T 为温度。 
火道内气相组分方程： 

t
g g g, g ,m g,

t
( )i i i iY D Y R

Sc
μ

ρ ρ
⎡ ⎤⎛ ⎞

∇ ⋅ −∇ + ∇ =⎢ ⎥⎜ ⎟
⎢ ⎥⎝ ⎠⎣ ⎦

U      (11) 

式中：Sct为施密特数；Ri为组分 i 化学反应质量源项。 
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火道内气相能量方程： 

g g g r
p

( )H H Q Q
c
λρ

⎡ ⎤⎛ ⎞
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U           (12) 

式中：Qg为气相化学反应热源项；Qr为辐射换热源项。 
火道内气相 ε−k 湍流可由式(13)~(14)表示： 

t
g g k g

k
( )k k G

μ
ρ μ ρ ε

σ
⎡ ⎤⎛ ⎞
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(14) 
式中： kσ 、 εσ 、C1、C2为标准湍流常数；Gk为湍动

能速度梯度；k 为湍动能； ε 为湍流耗散率。 
罐式炉煅烧石油焦过程为间接加热，火道中气体

燃烧产生的高温经料罐内壁硅砖导热传递给石油焦。

对于罐式炉炉墙区域导热，使用无内热源的固相能量

方程描述： 
 

( ) 0Tλ∇ ⋅ ∇ =                                (15) 
 

对于动量方程，Fd为多孔介质阻力动量源项，表

示气体穿过多孔介质中阻力引起的动量损失，由

Ergun 方程描述： 
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式中：dp为石油焦颗粒直径；ug为气体上升速度。 
对于能量方程源相，主要有气固对流辐射换热

Qc、气相均相化学反应热及气相辐射换热 Qr。由于燃

烧火道光学厚度 L＜1，气体辐射传热使用 DO 辐射模

型，Qr及辐射方程具体细节见文献[15]。 
气固对流辐射换热量： 

 
4 4

c s,g s s g s s g( ) ( )Q h S T T S T Tε σ′= − + −             (17) 
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p/ /Pr v cα μ λ= =                           (20) 
 

s s p6(1 ) /S dε= −                             (21) 
 
式中：hs,g为挥发分气体与石油焦颗粒对流换热系数；

Ss为比表面；Ts为固相温度；Tg为气相温度；ε ′为颗

粒辐射的系统黑度；σ 为玻尔兹曼常数；Nu 为努塞尔

数；Pr 为普朗特数；Re 为雷诺数。 
气相均相反应热量： 

∑−=
j

j
j

j R
M
h

Q
0

g                             (22) 

 
式中： 0

jh 为生成焓；Mj为分子量；Rj为组分 j 化学反

应质量源项。 
石油焦颗粒与硅砖炉壁的摩擦力采用泊肃叶定

律，可表示为 
 

2
s s

w
16

2
u

f
Re

ρ
=                               (23) 

 
式中：us为固相下降运动速度。 
 
1.2  固相化学反应速率 

固相与气相物质交换组分源项，如式(24)所示；

固相与气相热交换能量源项，如式(25)所示： 
 

R

s, s ,r
1

N

i i i
r

R k Yρ
=

= ∑                            (24) 
 

R

h s,
1

N

i i
i

S R h
=

= ∑                             (25) 
 
式中：NR为反应物数量； ,rik 为反应速率动力学参数；

hi为 i 组分热解的标准焓值。 
部分研究表明挥发分气相主要成分为 CH4、C2H6、

CO、CO2、H2、H2O、NH3和 H2S 等[16]。另一部分研

究指出挥发分成分为 CH4、H2、CO、CO2、H2O、CnHm

等气体，且 H2、CH4 含量超过 90%[17]，CnHm 气体含

量低于 2%。由于 CnHm对整体热量影响不大，故本模

型假定挥发分成分为 CH4、H2、CO、H2O。石油焦热

解挥发动力学过程遵循 Arrhenius 方程[18]： 
 

⎟
⎠

⎞
⎜
⎝

⎛−=
RT
E

Ak i
ii exp                           (26) 

 
式中：ki为 i 组分反应速率动力学参数；Ai为指前因子；

Ei 为活化能；R 为摩尔气体常数。具体热解析出动力

学参数见表 1。 
 
表 1  热解析出挥发分动力学参数 

Table 1  Kinetic parameters of pyrolysis precipitation volatile  

Component
Pre-exponential  

factor, Ai/s−1 
Activation energy, 

Ei/(J·mol−1) 
Reference

H2 3.164×102 1.085×105 [18] 

CH4, N2 2.790×101 7.240×104 [18] 

CO 3.260×101 7.870×104 [18] 

H2O 1.1 5.030×104 [18] 

 
1.3  气相化学反应速率 

挥发分中含有 CH4、H2、CO 等[4, 12, 19]可燃气体，

在负压作用下挥发分通过顶部通道进入火道并与空气
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管道中的空气汇聚后受热氧化燃烧，对于气体均相燃

烧采用有限的化学速率和涡耗散率最低的(有限速率/
涡耗散)模型 [20]。各物质层流反应速率见参考文献

[10]。 
 

∑
=

=
R

1
r,,wr,

N

i
iii rMR                             (27) 

 
式中：Ri,r为单位化学反应质量源相；Mw,i为组分 i 分
子量；ri,r为层流反应速率。 
 
1.4  炉壁边界条件 

由于罐式炉外壁温度较高，炉外壁的对流传热和

辐射散热均不可忽略，模型使用对流辐射边界条件。 

)()( 4
w

4
extfwf

w

TTTTh
x
T

i
−+−=

∂
∂

− ∞σελ           (28) 

式中：Tw为炉外壁区域温度；hf 为炉外壁对流换热系

数；Tf 为炉壁临近区域空气温度； extε 为炉外壁黑度

系数； ∞T 为环境温度。 

 

2  模型参数 
 
2.1  罐式炉几何结构 

图 1所示为 24罐 8层火道顺流式罐式炉几何结构

示意图。罐式炉的 24 个料罐尺寸相同，分为 6 组，每

组包含前后并排的 4 个料罐，每个料罐都有 8 层水平

火道包围。石油焦在料罐中煅烧，并经冷却水套冷却

由底部排料机构排出炉外。石油焦热解析出的挥发分

在炉上部的总烟道与空气汇集燃烧，间接加热石油焦。 
鉴于罐式炉结构对称及各组并行运行的特点，本 

模型取一组料罐的 1/4 区域进行研究。罐式炉中石油

焦除排料作业外均处于静止堆积状态，因此模型假定

石油焦颗粒的堆积角为 38°[21]。将料罐喉部水平夹角

38°以下区域划分为气固两相双流体区域，夹角上部区

域为气相的自由流体区域。为便于处理分配挥发分走

向问题，模型中不连通挥发分管道与燃烧火道。忽略

罐式炉看火孔、清灰孔对模型的影响，对这些区域进

行简化，对硅砖区、耐火砖区及炉体料罐区采用多块

六面体结构化网格进行网格划分，网格总数为

483602。主要几何参数见表 2。 
 
2.2  物性参数 

石油焦颗粒黏性系数视为 5.0 Pa·s[22]。床层空隙率

使用经验公式[23]可表示为 
 

14.0
p )100(403.0 d×=ε                        (29) 

 
罐式炉填充材料(红砖、耐火粘土砖、硅砖、轻质

高铝砖等)的密度、热容、导热系数参数及石油焦基本

物性参数见表 3，其中石油焦密度为表观密度[17, 24]。 
气相中 CH4、H2、CO、CO2、H2O、O2、N2使用

Fluent 纯物质数据库数据，气体密度采用理想气体定

律，热容和导热系数使用混合定律，扩散系数采用气体

动力学原理计算，气体吸收系数采用 WSGGM 模型[14]。 
 
2.3  模拟条件 

在流体力学软件 Fluent 中，各标量方程使用二阶

迎风差分格式，使用 SIMPLE 算法进行耦合计算，使

用多重网格(MultiGrid)法求解标量方程组。除能量方

程控制精度＜1.0×10−6 外，其他方程控制收敛精    
度＜1.0×10−4。 

 

 
图 1  罐式炉几何结构示意图  

Fig. 1  Schematic diagrams of vertical shaft calciner: (a) 3D schematic diagram; (b) 2D front view of flue and pot 
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表 2  罐式炉几何尺寸参数 

Table 2  Geometry parameters of vertical shaft calciner 

Pot size, L×W×H Flue size, L×W×H 
Thickness of flue 

diaphragm/m 
Flue Qty (−) 

Height of water 
jacket/m 

1.660 m×0.360 m×6.827 m 3.996 m×0.215 m×0.479 m 0.065 8 2.400 

 
表 3  炉壁材料及石油焦物理属性参数 

Table 3  Physical property parameters of furnace wall material and petroleum coke 

Material Density, ρ/(kg·m−3) Specific heat, cp/(J·kg−1·K−1) Thermal conductivity, λ/(W·m−1·K−1) Reference

Red brick 1560 876 0.47+4.7×10−4T [6] 

Refractory brick 1950 880+0.23T 0.8+5.8×10−4T [6] 

Silica brick 1925 1093 1.05+9.3×10−4T [6] 

High aluminum brick 600 837.4+0.2345T 0.239+3.5×10−4T [6] 

Petroleum coke 
626.08+1.1587T 
−2.6744×10−4T2 

442.4939+1.6788T 
−4.0949×10−4T2 

0.187       T＜773K 
−2.094+3.03×10−3T  T＞773K 

[9, 17] 

 
石油焦元素组成、挥发分成分及含量[17]见表 4。

空气由首层进入，挥发分由首层、二层进入，分配比

为(6:4)[5]；空气入口采用质量入口，空气、石油焦入

口温度值分别设为 400、300 K，烟气出口压力为−130 
Pa；设定单罐石油焦排料量为 85 kg/h、生焦中的挥发

分含量 11%、生焦水分含量 10%、空气过量系数 1.3。 
 
表 4  模型所用石油焦物质组成 

Table 4  Petroleum coke composition used in model 

Coke component 
Mass 

fraction/%
Volatile  
content 

Mass 
fraction/%

Moisture 10.0 H2 16.74 

Volatile matter 11.0 CH4 50.36 

Fixed carbon and ash 79.0 CO 11.12 

  N2 21.74 

 

3  模型验证 
 

图2所示为料罐正中心位置石油焦温度及对应YZ
截面的火道烟气温度模拟计算值及现场火道壁面、罐

内温度测量值对比曲线，其中现场火道温度来源于生

产数据，料罐中心温度值取自文献值[2]。由图 2 可知，

火道温度模拟计算值略高于测量值，这是由于模拟值

为烟气气相温度值，测量值为火道壁面温度，壁面温

度低于烟气温度；料罐中石油焦在 L1~L3 区域内模拟

计算温度略低于测量值，在 L4~L6 区域料罐内温度值

迅速上升，从 400 K 上升到 1100 K，在 L7、L8 区域

料罐内温度上升较为平缓，与测量值基本吻合。除 L5
区偏差较大外，建立的仿真模型温度值与测量值误差

小于 100 K，相对误差小于 6%。总体说来，在工程计

算尺度中，建立的数学模型较为可靠，可用于研究罐

式炉内温度场分布特征。 
 

 

图 2  现场测量温度值与模拟温度值曲线 
Fig. 2  Temperature curve of measurement value and 
simulation value 
 

4  结果讨论 
 

模拟采用的基本数据如下：单罐单位排料量 85 
kg/h、挥发分含量 11%、空气过量系数 1.3、生焦水分

含量 10%、首层与二层的挥发分配比为 6:4。通过固

定其它参数值仅改变所考察因素值，考察单罐单位排

料量、挥发分含量及空气过量系数对高温煅烧带分布

的影响。 
 
4.1  单罐单位排料量对高温煅烧带分布的影响 

图3所示为单罐单位排料量为75~115 kg/h的料罐

内温度分布云图，其各层火道烟气及料罐中心位置石
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油焦的温度曲线见图 4。由图 3 和 4 可知，随着单罐

单位排料量由 75 kg/h 上升至 115 kg/h，罐内高温煅烧

区域(＞1373 K)逐渐减小，高温煅烧带起始区域由 L6
区域逐渐下移至消失，高温煅烧带长度由 2.0 m 逐渐

缩短至 0 m；当排料量≥105 kg/h 时，料罐中的煅烧

带长度小于 1.0 m，难以保证石油焦煅烧质量，容易发

生下生料等异常情况。由图 4 可知，随着单位排料量

的增加，各层火道的平均温度上升了 40~90 K，其中

二层火道温度增加最大约为 90 K，因此二层火道硅砖

极易发生破损[25]。 
 

 

图 3  不同单罐单位排料量条件下料罐中心 XZ 截面温度云

图 

Fig. 3  Temperature contours of XZ section in center pot under 

different discharging rates per pot: (a) 75 kg/h; (b) 85 kg/h; (c) 

95 kg/h; (d) 105 kg/h; (e) 115 kg/h 

 

 
图 4  不同单罐单位排料量条件下火道和料罐中心温度曲

线 

Fig. 4  Temperature curves of flue and center pot under 

different discharging rates per pot 

 
4.2  生焦中挥发分含量对高温煅烧带分布的影响 

图 5 所示为挥发分含量为 7%~15%的料罐温度分

布云图，其各层火道烟气及料罐中心位置石油焦温度

曲线见图 6。由图 5 和 6 可知，在给定工况条件下，

挥发分含量由 7%上升至 15%，高温煅烧带(＞1373 K)
由 L8 区域逐渐上移到 L6 区域，高温煅烧带长度由 0
增加到 3.02 m。当挥发分含量在 7 %~9 %时，料罐中

心位置石油焦最高温度＜1373 K，无法形成高温煅烧

带，不能满足石油焦煅烧质量要求；而当挥发分含   
量≥15 %，料罐中的最高温度超过 1500 K，二层火道

的最高温度高于 1800 K，将导致石油焦发生二次收

缩、火道墙硅砖破损。由图 6 可知，随着挥发分含量

的增加，火道的热负荷增加，各层火道的平均温度上

升了 100~300 K。 

 

 

图 5  不同挥发分含量条件下料罐内中心 XZ 截面温度云图  

Fig. 5  Temperature contours of XZ section in center pot under 

different volatile contents: (a) 7%; (b) 9%; (c) 11%; (d) 13%; (e) 

15% 

 

 

图 6  不同挥发分含量条件下火道和料罐中心温度曲线 

Fig. 6  Temperature curves of flue and center pot under 

different volatile contents 

 
4.3  空气过量系数对高温煅烧带分布的影响 

图 7 所示为空气过量系数为 1.05~1.60 工况条件

下的温度分布云图，其各层火道烟气及对应料罐中心
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位置的温度曲线见图 8。由图 7 和 8 可知，在给定工

况条件下，随着空气过量系数由 1.05 上升至 1.60，料

罐内高温煅烧带(＞1373 K)区域由L5区域逐渐下移至

消失，料罐内温度曲线上升趋势越平缓，高温煅烧带

长度由 3.02 m 缩减到 0 m。当空气过量系数＞1.30  
时，料罐中心位置石油焦最高温度＜1373 K，无法形

成高温煅烧带，不能满足石油焦煅烧质量要求。因此

在生产过程中需合理控制空气过量系数防止罐内石油

焦温度过低。由图 8 可知，在各层火道区域，随着空

气过量系数的增加，火道的热负荷下降，各层火道的

平均温度下降了 60~300 K；过低的空气过量系数将导

致火道温度过高，极易发生火道烧穿，但是过高的空

气过量系数势必导致罐内石油焦无法达到煅烧质量  
要求。 

 

 

图 7  不同空气过量系数条件下料罐内中心 XZ 截面温度云

图 

Fig. 7  Temperature contours of XZ section in center pot under 

different excess air coefficients: (a) 1.05; (b) 1.15; (c) 1.30;    

(d) 1.45; (e) 1.60 

 

 
图 8  不同空气过量系数条件下火道和料罐中心温度的影

响关系曲线 

Fig. 8  Temperature curves of flue and center pot under 

different excess air coefficients 

 

5  结论 
 

1) 基于双流体模型建立的罐式炉煅烧石油焦过

程的三维数学模型模拟计算的料罐内温度值与文献测

量值基本吻合，表明建立的数学模型较为可靠，可用

于研究罐式炉内的温度场分布特征研究。 
2) 单罐单位排料量、生焦中挥发分含量及空气过

量系数对料罐内高温煅烧带的分布影响显著。在给定

工况条件下，随着单罐单位排料量由 75 kg/h 上升至

115 kg/h，料罐中高温煅烧带位置由 L6 区域逐渐下移

至消失，高温煅烧带长度由 2.0 m 逐渐缩短至 0 m；

随着生焦中挥发分含量由 7%上升至 15%，高温煅烧

带位置由 L8 区域逐渐上移至 L6 区域，高温煅烧带长

度由 0 m 增加到 3.02 m；随着空气过量系数由 1.05 上

升至 1.60，高温煅烧带由 L5 区域逐渐下移至消失，

高温煅烧带长度由 3.02 m 缩减到 0 m。 
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Simulation of migration of high temperature zone of  
petroleum coke layer in vertical shaft calciner 
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3. School of Metallurgical and Chemical Engineering, Jiangxi University of Science and Technology, 

 Ganzhou 341000, China) 

 
Abstract: In view of the problems of heat and mass transfer of high temperature gas seepage in the material layer of 

vertical shaft calciner, a three-dimensional mathematical model of petroleum coke calcination process in vertical shaft 

calciner was established in combination with porous media gas-solid coupling effect. In this model, a two-fluid model 

was used to describe the calcined pyrolysis process of petroleum coke. The finite rate/eddy-dissipation combustion model 

combined with standard turbulence equations and a discrete ordinates (DO) radiation model were used to describe the 

volatile combustion in flue and heat transfer process, respectively. The model was used to study the migration patterns of 

high temperature zone in pot. The results show that the high temperature zone (＞1373 K) moves down from L6 to 

disappearance and its length gradually reduces from 2.0 m to 0 m when the discharging rate per pot increases from 75 

kg/h to 115 kg/h under the given condition, the high temperature zone moves up from L8 to L6 and its length gradually 

increases from 0 to 3.02 m when the volatile content in green coke increases from 7% to 15% under the given condition, 

and the high temperature zone moves down from L5 to disappearance and its length gradually reduces from 3.02 m to   

0 m when the excess air coefficient increases from 1.05 to 1.60 under the given condition. 

Key words: vertical shaft calciner; high temperature zone; migration; numerical simulation 
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