
第 ３ ９ 卷第 ９ 期工 程 热 物 理 学 报Ｖ〇 １ ．３９
， 
Ｎ ｏ ．９

２ ０ １ ８
年

９
月ＪＯＵ ＲＮＡＬＯ ＦＥＮＧ ＩＮＥＥＲ ＩＮＧＴＨＥＲＭＯ ＰＨＹ Ｓ ＩＣ ＳＳ ｅｐ

．

，

２ ０１ ８

５０ｋＷｔｈ 双循环流化床煤化学链燃烧系统热态

ＣＰＦＤ 模拟

陈 曦 马 琎晨 赵海波

（华 屮科技 大学煤燃烧围家重点实验室 Ｉ 武汉 ４３０ ０７４
）

摘 要 本文对华 屮科技大学 ｆｔ 主设计的 ５０ｋＷｔ ｈ 化学链燃烧双循环流化床进行全床尺度的计算颜粒流体力学 （

ＣＰＦＤ
）

模朴Ｉ ＣＰＦＤ 提供 了反应器内气固流动和化学反应的详细信息 ｆ 不仅是对实验难以测Ｍ的细节信息的 补充 ｆ 而 １１可用于优

化实验操作条俾和指导反应器设计优化和放大 ． 该实验装ａ以天然赤铁矿为氣载体 ， 以煤为燃料 ， 首先对床 ｒｔ气岡两相反

应流动进行分析 ，

比较实＊和模揋■到的气相组分出 口浓度 ， 验证 了ＣＰＦＤ 模拟的可帮性． 之后ａ点分析反应器 间的 固

体循环流 系统压力分布 ，
岡相浓度分布 ， 煤转化过程关键信息 ， 最后 ．暴 Ｔ模拟分祈 ， 提出 了优化操作 工况 ， 模揋结果

显示可提高 Ｃ０ ２ 气产率和燃烧效率 ． 本文结果表明 ＣＰＦＤ 模拟可为化学链燃烧反应器的设计和运行提供￥要的参考依裾 ｓ
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化学链燃烧 （ＣＬＣ ） 技术是一种在燃烧过程中实

现 Ｃ０
２ 内分离的一种新型燃烧方式 ， 在其过程中避

免了燃料 泣空气的直接接触 ， 从而实现 Ｃ０
２ 富集 ，

被认为足－解決温室效应的有效方式之一ＣＬＣ 技

术ｋ别 ｒ
？

传统燃烧方式的地方在于它不直接利用 〇
２

作 为助燃剂
，
而是类似 ｒ

？人体的血液循环系统
，
通

过氧载体的
“

搬运作用
”

， 将一＃燃烧过程分解为独

立的氧化和还原过程 ， 在空气 ．反应器 （
ＡＲ

） 中将空

气中的 ０
２ 转变为储存在氧载体中的活性晶格氧 ， 然

后循环到燃料反应器 （ＦＲ ） 中并利用氧载体中的活
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陈 ＿等 ： ５０ｋＷ
ｔ ｈ 双循环流化床煤化学链燃烧系统热态 ＣＰＦＤ 模拟 ２ ０７９ ３期

性晶格氧来氧化燃料 ，
从而实现了 能Ｍ的梯级利用 ，

提高了能ｔｔ的利用效宇％

ＣＬＣ 系统
一

般为串行流化床 或固定床 Ｍ

配置
， 串行流化床更利 ｒ 工程放大和实际应用 ， 流

化床反应器的Ｍ密气固两相流动本身较难以详尽描

述 ， 加之化学链燃烧中复杂的气固异相化学反应 ， 因

此数值模拟成 为了描述反应器内部运行情况的
一

种

良好手段＾报据对反应器 内流体动力学的不同描述 ，

一

般分 为宏观流体动力学模型 （
ＭＦＤ

）和计鄉流体动

力学模Ｍ（ＣＦＤ ）

［＇ 而根据顆粒相 的不同描述 ，
计

算流体动力学模型 （ＣＦＤ ） 可以分为双流体模型 、 离

散元模型 （ ＣＦＤ－ ＤＥＭ ） 以及计箅顆粒流体动力学模

型 （
ＣＰＦＤ

）
［

８ ＇ 其中
，

ＣＰＦＤ 的概念最 曱－由 Ｓ ｎｉ
ｄｅ ｒ

提出 １

１

叱 他通过结合双流体模型和 ＣＦＤ －ＤＥＭ 模

型并对计算过程做了较大的程度的简化 ，
采用欧拉－

拉格朗 日方法来处理流动过程 ：中 的流体相和颗粒相 ，

从而实 现了气 固两相颗粒系统的快速模拟 ． 本文

正足采用ＣＰＦＤ 方法来对 ５０ｋＷｔｈＣＬＣ 系统迸行

模拟 ｓ

国 内外的研究者们开展了众多关 ｒ
－

ＣＬＣ 的模

拟 Ｘ作
，
大多重点关注气 固反应动力学模型 、 气

固和固相颗粒ｍ之间的相互作用 ． 首先 ， 合理的气

固异相反应动力学模型对 ＣＬＣ 的模拟准确性有着

很大的影响 ｓＭａｈａｌａｔｋａｒ 等 丨
１ １ １ ２

］ 模拟了Ｌｅ ｉｏｎ

等 １
１ ３

１ 所迸行的煤的 ＣＬＣ 实验 （仅燃料反应器 ） ，

给忠 了以煤为燃料的 ＣＬＣ 的反应动力学模型 ， 改变

流化气中水蒸汽的浓度和床内温度
，
发现 反应器ｉｌ

】

Ｐ所监＿到的尾气浓度随时间的变化关系 与实验结

果符合 良好 ｓＫｍｇｇｅ
ｌ
－Ｅｍｄｅｎ 等 Ｍ 模拟了 以气体

燃料的 ＣＬＣ 系统 （包括空气反应器和燃料反应器 ） ，

研究比较了线性缩核模型与球状缩核模型的可靠性 、

空气反应器高度对 甲烷转化 率和温度场分布的影 响

以及氧载体循环流Ｍ等问题 ． 其次 ，
反应器中固相

顆粒团 间以及气固之间的相 £ 作用 的合理描述也足

影响 ＣＦＤ 模拟准确性的 ？ 一大 因素 ｓ 针对如何正确

描述非均匀 固体颗粒闭聚体的形成 ，

Ｗａｎｇ 等提

了 一系列模型 （例如多尺度传热模型＞气 多尺度

化学反 应模型 ＿ 以及 ＣＳＤ 曳力模型 Ｍ ）
， 研究

了在双循环流化床中的 固相体积分数 、 系统压力分

Ｉ 、 以及尾气组成等问题 ， 模拟结果表明这些多尺度

模型能够提高模拟精度 。
Ｚｈａｎｇ 等

！

１８
１ 迸行了三维

流化床模拟 ， 重点关注曳力模型对于计箅结果的影

响 ， 极据系统Ｅ力和固相体积分数的分布 ， 认为 ．采

用 Ｇｉｄａｓｐ ｏｗ 和 Ｓｙａｍｌａｌ 良力模型的计鄉结果均很

精确 ｓ

目前大多模拟工作主要针对单个 ．反应器 （燃料

反应器 ）
， 并 大多 ．采用气体燃料 。 单个 ．反应器的

模拟工作必然会引入更多的假 设 ， 其中的不确定 因

素会更多 ， 然而全 床的模拟对于整个反应器运行状

态以及 空气反应器和燃料反应器之 间的气 固传递ａ

然更加准确 、 详实 ． 本文针对 自 行设计和搭建的 ５０

ｋＷ
ｔｈ 串行流化床化学链燃烧系统进行 ＣＰＦＤ 模拟

，

并 与实验结果相 £ 对照 ， 对床内气固两相 反应流动

的细节倍总进行了分析 ，
重点分析了 串行流化床反

应器间的 固体循环流量 、 系统压力分布 、 固相浓度

分布、 煤转化过程关键倍息 ． 最后 ，
基于以上的模拟

分析 ， 优化操作工况 ， 以提高 Ｃ０
２ 气产率和燃烧效

宇－

２ 本文Ｘ作对指导 ＣＬＣ 反应器运行及优化提供了
一

条可行的路径 。

１ 模拟对象

本文 中 的模拟对象 为 自 行设计和搭建的 ５０

ｋＷ
ｔｈ 串行流化床 ＣＬＣ 反应器 ， 反应器的结构示愈

图如图 １ 所示 ， 各部分 的具体尺寸如表 １ 所示 ｓ 该

反应器 由 空气反应器、 空气反应器提升管 、 燃料反

应器、 燃料反应器提升管 、 流动密封＿１ 和 ２
、 旋风

分离器 １ 和 ２ 以及连接段 的送料管组成 ． 在实验过

程中采用的氧载体为天然铁矿石粉 ， 真密度为 ３４ ７ ２

ｋｇ／ｍ
３

， 颗粒平均直径为 １ ８０
ｐｍ ， 模拟初始氧载体密

相堆积 Ｐ反应器底部 《 燃料采用神华烟煤 ， 其Ｘ业分

析和元素分析如表 ２ 所示 。 实验过程 中空气反应器

流化气为空气 ， 燃料反应器流化气为 Ｎ
２ 和 Ｈ

２
０ 混

合气 ， 其余流动密封阀各气室流化气均为 Ｎ２
， 所有

流化气温度均设置为 １２２３模拟时壁面采用恒壁

温的边界条件 ，
温度 设ｆｉ为 １２ ２３ Ｋ

ｓ 初始和边界条件

见表 １ 实际模拟之前进行了独立性分析以确定合适

的 网格数 目 以及时间步长 ， 根据 ＦＲ 出 ＩＪ赴的 Ｃ０
２

体积分数来判断合适的 网格数 目取值 ． 最终根据结

果采用网格 数 目 ２ ８ ７５０３
， 时＿步长 ０ ．０００ １ｓ 来迸行

模拟计算 ．

表 １ 反应器各部分具体尺寸

Ｔａｂ ｌ
ｅ１Ｇｅｏｍｅｔ ｒｙｏ ｆｅａｃｈｐａｒ ｔｏｆｔ ｈｅｒｅａｃ ｔｏｒ

参数 模振值

空气反应器高度／
ｍ ０ ． ５ ５

空气反应器直径
／
ｍ ０ ．４

燃料反应 ．器高度／
ｍ ０ ． ７５

燃料反应器直径／
ｍ ０ ． ３５

空气反应器提升管高度
／
ｍ ３ ． ３７

空气反应器提升管直径／
ｍ ０ ． １ ０

燃料反应器提升管高度／
ｍ ３ ． ２

燃料反应器提升管直径／
ｍ ０ ． ０６
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Ｆ ｉ

ｇ
．１Ｓ ｔｒｕｃｔｕｒｅ ｏｆａ５０ｋＷ ｔｈ

ｄｕａｌｃ ｉｒｃｕ ｌａｔ ｉｎ
ｇ
ｆｌｕｉ ｄｉｚｅｄ

ｂｅｄｒｅａｃｔｏ ｒ

２ 模拟采用的模型

２
．
１ 气固两相流模型

２ ． １ ． １ 连续相质量守恒方程

ｄ
—

（
ａｐ ）ｇ

＋Ｖ
？

（
ａｐｕ ） ｇ

＝Ｓ
ｇｓ⑴

其中 ， 下标 ｇ 、 Ｓ 分别代表气相 （
连续相 ） 和颗粒

相 ，

ａ
、 ｐ 和 ｍ 分别代表气相的体积分数 ，

密度和

瞬时速度矢量 ，
＜Ｓ
ｇｓ 代表质量源项 。

２ ． １ ． ２ 连续相动量守恒方程

—

（
ａ ｐｗ ） ｇ

＋Ｖ
？

（
ａｐｕ

２

）
ｇ

＝－ａ
ｇ
Ｖｐ＋⑶

Ｑ
ｇＰ ｇ分▽

．

Ｔ
ｇ

—

／＾ＤＰＭ（
从

ｇ

— 以
ｓ ） Ｈ

－ Ｓ
ｇｓ 

从
ｇ

其 中 ， Ｐ 代表气体相的压力 ， ９ 表示重力加速度 ，

／？ＤＰＭ 表示单位体积气 固之 间 曳力的总和 ， 根据

Ｇｉｄａｓｐｏｗ
［

２Ｇ
］ 提出的模型 ， 表示为 ：

表 ２ 实验和模拟中采用煤的工业分析和元素分析

Ｔａｂ ｌｅ２Ｐ ｒｏｘｉ
ｍａｔ ｅａｎｄｕ ｌｔｉ

ｍａｔｅａｎａｌｙｓ ｅｓｏ ｆｔｈｅ

ｃｏａｌｕｓ ｅｄｉｎｅｘｐｅｒｉｍｅｎｔａｎｄｓ ｉｍｕ ｌａｔｉｏｎ

工业分析 （质量分数／％ ）

水分 １ ． ６６

灰分 ３４ ． ３４

挥发分 １ ５ ． ５４

固定碳 ４８ ． ４６

元素分析 （质量分数／％ ）

Ｃ ５５ ． ２６

Ｈ ２ ． １ ２

〇 ５ ． ３９

Ｎ ０ ． ７９

Ｓ ０ ． ４４

表 ３ 初始和边界条件模拟参数

Ｔａｂ ｌｅ３Ｉｎ ｉｔ ｉａｌａｎｄｂｏｕｎｄａｒｙｃｏｎｄ ｉｔ ｉｏｎｓ

初始条件

空气反应器初始床料高度／ ｍ ０ ．４ ５

燃料反应器初始床料高度／
ｍ ０ ． ７９

下降管床料量高度／ｍ １ ．６ ２

反应器入 口 出 口压力 ／
Ｐａ １ ０１３ ２５

边界条件

空气反应器流化气流量 ／
Ｌ ．

ｍ ｉｉ＾ １
１ ０７ ６

燃料反应器流化气流量 ／Ｌ
‘

ｍ ｉｎ
－

１ Ｎ ２ ： ２５ ０Ｈ２Ｏ ：５０

流动密封阀气室 ２ 流量 ／Ｌ
． ｍ

ｉ
ｎ
－ １

３８ ． ０

流动密封阀气室 ３ 流量 ／Ｌ
．

ｍ ｉｎ
－ １

１ ０ ． ８

流动密封阀气室 ４ 流量 ／Ｌ
． ｍ

ｉ
ｎ
－ １

１ ６ ． ３

流动密封阀气室 ５ 流量 ／Ｌ
．

ｍ ｉｎ
－ １

１ ０ ． ８

流动密封阀气室 ７ 流量 ／Ｌ
． ｍ

ｉ
ｎ
－ １

３８ ． ０

流动密封阀气室 ８ 流量 ／
Ｌ ．

ｍ ｉｎ
－ １

１ ６ ． ３

进煤量／ｇ
．

ｍ
ｉ
ｎ
－ １

１ ２１

１５〇


（

１
－

ａ
ｇ ）Ｖｇ

＋ １Ｐｇ
Ｏ

＾ Ｓ ｜

Ｕ
ｇ

—

Ｕ
Ｓ

１

Ｐｄｐｍ

＝＜

ｄ
ｓ

（
ａ
ｇ 
＜

０ ．８
）

１ ％

－

＾
ｓ

｜

—

４

Ｃ
ｄ

４

（
ａ
ｇ
＞０ ．８

）

（
３

）

其 中 ，

２４

ｃｘ
ｇ
Ｒｃ

０ ．４４

１＋０ ． １５
（
ａ

ｇ
ｉ？ｅ ）

０ － ６８７

（

Ｅｅ ＾ ｌＯＯＯ
）

（Ｒｅ＞
１０００

）

⑷

其中 ， 毛 为固相颗粒直径 ， Ｍｇ
为气相动力黏度 ，

只 ｅ

代表颗粒雷诺数 ，
表示如下 ：

Ｒｅ＝
ｌ

＾
ｇ

￣

Ｍ
ｓ ｜ 
〇－

ｇＰｇ
ｄ

ｓ

（
５

）

式 （
２

） 中 Ｔ
ｇ 表示气相的应力张量 ， 根据应力应变本

构关系可以表示为 ：

２

Ｔ
ｇ
＝Ｑ Ｊ

ｇ ／
＾
ｇ Ｃ
Ｖ

＇

Ｕ
ｇ
＋（

Ｖｕ
ｇ ））＋

—ａ
ｇ ｆ

ｉ
ｇ （
Ｖ

■

ｕ
ｇ ）
Ｉ （

６
）

其中 ， Ｍｇ 代表气体动力黏度 ， 包括层流黏度与揣流

黏度两个部分 。

２ ． １ ． ３ 连续相能量守恒方程

—

｛
ａｐ
Ｈ

） ｓ
＋Ｖ （ａｐｕ

Ｈ
）
ｇ

＝
ａ

ｇ
Ｖ

（
Ａ
ｇ
ＶＴ

ｇ ）＋

Ｑ ｇＳ＋Ｓ
ｇＳ
Ｈ

ｇ

（

７
）
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其中 ，

丑 表示相的焓值 ， Ｑｇｓ 表示气固两相间的对流

传热 。

２ ． １ ． ４ 连续相组分输运方程

〇

（Ｐｇ
ａ
ｇ
Ｙ
ｇ ＾

ｉ ）＋Ｖ  （ｐｇ
ａ

ｇ
ｕ
ｇ
Ｙ
ｇ＾ ）

＝

⑷
Ｖａ

ｇ 

Ｊ
ｇ ｉ

ｉ＋ａ
ｇ
Ｓ

＇

ｇ
ｓ

，

；

式 中 ，
常数取值如下 ； Ａ

ａ
＝２ｘ１０

５ｓ

－ １

，
成 ＝

１ ． ３ｘ１ ０
７ｓ

ｉ

，
Ｅ
ａ
＝１０４ ． ６ｋＪ ■ｍ ｏ ｌ

１

，Ｅ ＼，
＝

１ ６７ ．４ｋＪ ．

ｍｏ ｌ

－ １

，
１；

＝
０ ． ３和 孔 ＝

１ ． ０
Ｃ

２ ． ２ ． ２ 煤焦气化模型

根据文献 ［

２ １
］

， 煤焦气化反应的反应表达式和计

铧 中质景守恒方程的源项分别如下 ；

ｙ 表示气体相中各组分 的质景分数 ， 下标 〗 依次表示

各个组分 ， 为来源 ｒ
－

反应等原因的源项 ，

为第 ＊ 组分的扩散通量 ，

２
．
１

． ５ 颗粒相拉格朗 日运动方程

＾

＝Ｆｂ
（
ｕ － Ｕ

ｐ ） ＋

９
＋ｆ

，

＋
Ｆ

ｉｎ ｔｅ ｒａｃ ｔ ｉｏｎ（
９

）

－

＾
ｉｎｔｅ ｒａｃ ｔ ｉｏｎ

￣
■

Ｔ
ｓ

Ｐｐ

（
１０

）

下标 Ｐ 代表颗粒相 代表颗粒的速度矢 景 ．
Ｆｚｊ

为颗粒相所受到曳力的曳力 系数 ，
Ｆ 表示其他作用

力源项
，

表示颗粒之间的相 々：作用 ，
用 ＴＳ

表示颗粒相 的应力张量 ， 表示为 ：

１ ０Ｐ， ０
§

ｍａｊｃ
［

＾
Ｃ
ｐ

汐
ｐ ，

￡
（
１ 汐

ｐ ） ］

（
１ １

）

其中 ， 巧 代表压力最纲 的常数 ， 化 表示固体体积分

数 ， ／
？ 足
一

介 ｒ
－

２ 到 ５ 之间的参考常数 ， ＆ 表示 固

体体积分数压缩极限 ．

２ ． １ ． ６ 颗粒相能量方程

ｍ
Ｐ
ｃ
Ｐ

ｆ^

＝
ｈＡ＾ 

－

Ｔ
ｐ ）

－

／ｈ＾ ｉＪ
ｒｅａｃ（

１２
）

方程左侧代表 学－颗粒粒子的温升 ， 右侧第
一项代表

气固换热景 ， 第二项代表反应放热被颗粒吸收的最 《

２ ． ２ 反应动力学模型

２
．
２

．
１ 煤的热解模型

根据 Ｗａｎｇ 等 ＿ 给出的模型 ， 考虑了在 Ｈ
２
０

的气氛下煤的热解伴随着 ＣＨ
４１

Ｈ
２
０ 和 Ｃ０

２ 的部

分重整反应 ， 并且根据本实验 中所用煤种工业分析

和元素分析 ， 煤的热解反应表示如下 ：

Ｃｏａｌ
＋０ ． ０ １５４４Ｈ２

０＾０ ．０３０５９ Ｃｈａｒ＋

０ ． ００２０ ３６ＣＯ
＋０ ． ００９ ７２ ７Ｃ０

２＋ （
１３

）

０ ． ００４４３８ＣＨ
４＋０ ． ０２ ７５Ｈ ２＋０ ． ００４９ ９ ８Ａ ｓｈ

Ｃｈａｒ＋Ｃ０ ２
— ２ＣＯ（

１６
）

Ｃｈａｒ＋
Ｈ

２
０—Ｃ Ｏ＋Ｈ２ （

１７
）

＾ ｃｈ ａｒ
＝

Ｐｃｈ ａｒ＾ ｃｈａｒ ｒ ；＾
（

１ －＾ｃｈ ａｒ
）

＾ （

１８
）

丄
一

￡ ：

〇

式 中 ， 和 ｋ ｌｗ 分别表示煤焦的密度和煤焦的

体积分數 ； ＾ ／ （
１

－

印 ） 表示学－位质景煤焦的初始表面

积 ；
ｒ 表示煤焦的气化反应转化 亨 Ｘｅ ｈａｒ 表示煤焦

的转化寧 ； 煤焦在 Ｃ ０
２ 气氛下气化 ：

ｒ
＝ｋｃｏ ２

Ｋｃ 〇２
Ｐ

＜ｊ〇 ２

１＋Ｋｃｏ ＾
Ｐｃｏ ＾

＋Ｋｑ ｑ Ｐｃｏ

煤焦在 Ｈ
２
０ 气氛下气化 ：

＾ｈ
２
ｏ＾ｈ

２
ｏ －Ｐｈ

２
ｏ

１ Ｈ
－

－

＾Ｈ２ 〇 －

＾Ｈ ２ 〇
＂

Ｉ

－

 －

＾Ｈ２

（
２０

）

■Ｐｃｏ 、 作
；

！

。 １
ＰＨ

；
；

分别表示
Ｃ〇 ２ 、

ＣＯ
、
Ｈ２ Ｏ

和 Ｈ ２ 的分压 ｓ 反应速 率常数 ｆｃＨ ２ 〇 和 ｆｃｃ〇 ２ 反应平

衡常数 ＫＣ〇
２

、
ＫＣ〇 、

Ｋｈ
２
ｏ 和 Ｋｈ

２ 均可表示成阿累

尼 乌斯的形式 ， 计铧中选取的参数 见表 炎

表 ４ 煤焦气化速率参数 阳］

Ｔａｂ ｌ
ｅ４Ｋ ｉ

ｎｅｔ
ｉ
ｃ
ｐａｒａｍｅ ｔｅｒ ｓｏ ｆｃｈａｒｇａｓ ｉ ｆｉ ｃａｔ

ｉ
ｏｎ

ｒ ｅａｃｔ ｉｏｎｒ ａｔｅ
［

２２
］

指前因子 活化能

＾ Ｃ〇 ２
３ ． ９６ Ｘ １０

４

（

ｓ
１

）
１ ０９

（

ｋＪｍｏ ｌ

１

）

＾Ｃ〇 ２
８ ． ３７ Ｘ １ ０

５

（
Ｐａ ” １ ６（

ｋＪ ．

ｍ ｃＪ
丄

）

Ｋｏｏ １ ． ９０ ｘ ｌ ０
＿ ｓ

 （

Ｐａ
－

１

）

＾ｈ ２ ｏ ２ ２ ． １ ０
（

ｓ

－

１

）
２ １２ （

ｋＪ ．

ｍｏ ］

＿

１

）

＾ｈ２ ｏ ９ ． ５４ ｘ １ ０
２

（
Ｐａ

１

）
６９（

ｋＪ ．

ｍ ｃＪ
丄

）

＾ｈ２
９ ． ３６ Ｘ １ ０

５

（
Ｐａ ”

－

２ ． ２ ． ３ 可燃气体成分与氧载体的异相反应

相关的反应方程式表示如下 ：

ＣＨ
４ ｈ１２Ｆｅ２ 〇３

＾８Ｆｅ ３
〇

４＋２Ｈ ２
Ｏ十

Ｃ 〇
２（

２ １
）

ＧＯ￣

ｈ ３Ｆ６２〇 ３
￣

ｓ

－

２Ｆ６ ３
Ｏ

４Ｃ〇
２ （

２ ２
）

该热解反应动力学表示 为 ：

＾
ｐ ｙ

ｒｏ ｌ

ｙ

＝

（

＾ ａ ＾ａ＾
＾
／

ｂ ＾ ＇ｂ
）
＾ｃ ｏａ ｌ （

１４
）

式中 ，

Ｃ
ｍａ ｌ 表示煤的浓度 ｓ＾ 可表示为阿累 尼乌斯

的形式 ；

ｋ
ｚ

＝Ａ

ｔ
ｅｘｐ

（

—

ｒ

＾
＝

￣

）（
１５

）

Ｈ２＋３Ｆｅ２〇 ３ 
—２Ｆｅ３ 〇４＋Ｈ２ Ｏ （

２３
）

以上各反应的反应动力学均可用缩核 （

ＳＣＭ
） 模

型描述 ， 表示如下
［
２３

］

：

■ｋｃ Ｈ ４

Ｒ
〇ｖ

ｍＣ Ｈ４

＝

２ＭＷ＾
Ｐｂ ￡ｂ （Ｘ＾０ ＾

＋Ｘ

》
ｏ

３

：
Ｆｅ

２
ｏ

３

） （
１
＿ ｘｙ

ｉＭＷｃＲ ｉ

＾
Ｆｅ

３
０

４

＾
Ｆｅ

３
〇

４
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Ｃ０
２ＣＯＣＨ４ｈ

２

图 ２ 燃料反应器出 口处气相体积分数的实验与模拟值对比

Ｆｉ
ｇ

．２Ｅｘｐｅｒｉｍｅｎ ｔａｌｍｅａｓｕｒｅｍｅｎｔ ｓｖｓ．ｓｉｍｕｌ ａｔｉｏｎｒ ｅｓｕｌｔ ｓｆｏ ｒ

ｔｈｅｖｏｌｕｍｅｆｒ ａｃ ｔｉ
ｏｎｏｆ ｆｕｅ ｌｒｅａｃｔｏｒｅｘｈａｕｓｔｇ

ａｓ ｅｓ

在化学链燃烧中 ，
反应器内部的流体动力学参

数 （
固相体积分布和压力平衡 ） 是评价反应器运行状

况 的关键点 。 其中 固相体积分数提供氧载体颗粒与

煤脱挥发分产物和煤焦气化产物的混合接触情况信

息 ， 气固混合均匀有利于异相反应进行 。 系统压力

平衡是评价反应器运行稳定性的关键参考参数 ， 由

于两个反应器间 的压力不同 ， 因此 凸显流动密封阀

对系统压力分布平衡作用的重要性 。 另外 ， 燃料反

应器 内部的煤转化过程分布应为研究重点 ， 这对理

解和进
一

步提高燃烧效率 、
ｃｏ ２ 气产率等

（
这些是评

反应速率和动力学参数根据表示为 ：

ＴＯ〇
２
＝

ＭＷ〇
＋ｙＦｅ ３〇４

：

〇３ 

益价
２ 〇 ３

＿

）
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．
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＾
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ｂｋ
〇
ｅ
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其中 ， Ａｎ

６＝４
，

＝３ ． １

ｐｍ＾ｏ

４ １５２３ｍｏｌ
？

ｍ
－ ３

，ｒ〇
＝１ ． ８ｘ１ ０

＇
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ｍｏｌ

－ １

，
ｎ

－

１ ０
一

４

（
３４

）

（

３５
）

７

ｍ
，

１ ． ０
。

３ 结果与讨论

３
．
１ 模拟与实验对照

为 了验证模拟的准确性 ， 首先对实验宏观测量

的燃料反应器出 口气体组分和模拟得到的组分进行

比较 ， 如图 ２所示 。 实验工况为燃料反应器 ９００
。Ｃ

， 床

料量 １００ ｋｇ ， 流化气速为 ２ ５０Ｌ
／
ｍ ｉｎＮ

２ 和 ５０Ｌ
／
ｍｉｎ

Ｈ
２０ ， 结果均为扣除 Ｎ

２ 成分并干燥的气体成分 。 从

图 中可以看出实验与模拟的结果存在一些差别 ， 归

因于模拟计算中流动 、 反应等复杂相互耦合 ， 共同

影响出 口气体组成成分 。
ｃｏ

２ 、
ＣＯ

、
ＣＨ４ 的误差分

别为 １ ． ７７％ 、

－９ ．０６％ 、

－２ ．７ １％
，
梭拟结果在误差可接

受的范围 内 ，
说明模拟结果可信 。
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其中
＾
办 表示氧载体的载氧能力表示为 ＝

ｍ
〇Ｘ
￣ ｍ

ｉ ｅｄ

．Ｘ 表示 氧载体 的转化率 ： Ｘ＝

ｍ
ｏｘ

ｍ〇ｘ
－

ｍ

ｍ
〇

＾
ｒｅｄ

以上各反应的反应动力学参数表示为 ：

＾
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，
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２ ． ２ ．４ 水汽变换反应

反应的方程式表示如下 ：

ＣＯ＋Ｈ ２０Ｃ〇 ２＋Ｈ ２（
３０

）

根据文献 ［

２４
］

，
反应的速率表示为 ：

ｒ＝－ ｋ
〇 （

ｅ
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２
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３＝ １ 和平衡常数 表示为 ：
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４ ５７７ ． ８

／
Ｔ

） ）

２ ． ２ ． ５ＡＲ 中氧载体的氧化反应模型

氧载体氧化反应方程式表示为 ：

（
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价化学链燃烧性能的关键参数 ） 至关重要 。 最后基于

模拟分析 ， 提出反应器操作的优化参数 。

３ ． ２ 固体体积分数分布

图 ３ 所示为不 同时刻下 ５０ｋＷ
ｔｈ 化学链燃烧

反应器内的 氧载体固体体积分数分布 。 如上文所述

及的模拟步骤 ， 在 〇ｓ 时床料均堆积在床层底部 。

由于最初时刻 （
１ｓ 内 ） 流化气速线性増 加 ，

在 ２ｓ

时刻 ＦＲ 中氧载体进入提升管 。
３０Ｓ 时床料 已近似

达到稳定流化 ， 床料分布达到平衡 ，
立管 内物料堆

积高度稳定 。 稳定后的床料分布与初始床料分布稍

有区别 。
因 为初始床料量在两反应器内的分布是根

据经验的流化床规律设定而稳定运行时内床料分布

是动态平衡 。 从 图 ３ 中 ３ ０ｓ 时反应器 中床料的分

布可以很 明显的看 出左侧流动密封 阀立管中氧载体

比初始时刻增多 ，
而右侧流动密封阀立管中氧载体

较初始时刻减少 ， 这是因为 ＡＲ 和 ＦＲ 内部的压

力不同 ， 造成立管 内堆积床料克服压差不同 ，
进而

导致立管 内床料堆积高度不同 。 这说明床料在 ＦＲ

和 ＡＲ 中的分布经过 自平衡过程的调节达到稳定状

态 ． 此外还可以发现在左侧流动密封阀的 中 间两气

室中初始设定的床料在经过运行
一段时间后会逐渐

减少
，
气室 ３ 中呈现容器溢水状流动 。 而气室 ２

中床料的高度与左侧挡板的孔 口高度基本
一

致 。 这

是因为在气室 ２ 、 ３ 的底部均存在流化风而气室的

上部并不存在气体的出 口 ， 因此上部气体就会迫使

颗粒层高度的下降 ， 并最终从气室 ２ 左边 的溢流 口

排出 。

０ ． ６５０

０ ． ５８５

０ ． ５２０

０ ． ４５ ５

０ ． ３ ９０

０ ． ３２５

０ ． ２６０

０ ． １ ９５

０ ． １ ３０
＿

０ ． ０６５＞

〇 ｓ■２ ｓＷ

１

０ ．４ ５５

ｉＭｉＪＵ
Ｊ

图 ３ 瞬时固相体积分数分布图
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． ３Ｉｎｓｔａｎｔａｎｅｏｕｓｓｏ ｌｉｄｖｏｌｕｍｅｆｒａｃｔｉ ｏｎｄ ｉｓ ｔｒ ｉｂｕｔｉ ｏｎｓ

图 ４ 为稳定状态下
一

段时间 内反应器中床料的

平均体积分数分布剖面图 ， 从图 ４ 中可以看到经过

床料的再平衡之后 ， 燃料反应器 中床料的体积分数

要高干空气反应器 。 因为燃料反应器处于鼓泡流化

床操作气速区间 ，
空气反应器处于揣动流化床操作

气速区 间 。 燃料反应器中床料的体积分数的轴向分

布表现出了双峰的特点 ： 从壁面到反应器中心固体

体积分数先增大 ，
后减小 。 这是因为在燃料反应器

内 ， 中 间位置的 固体在气体相曳力的作用下向上运

动 ， 向上运动的同 时又向边壁移动 ， 最后靠近边壁 ，

在此位置气体的流动速度小 ，
对 固体的曳力不足以

维持固体的 向上运动 ， 从而出现 固体在边壁处向下

移动的情况 ，
这种现象符合气固两相流动的环核结

构 的特征 。 在空气反应器 中 ， 由 于处于揣动流化床

操作气速区间 ， 模拟结果显示燃料反应器 内固相体

积分数变化较小 ，
呈现气 固混合相对均匀的特性 ， 符

合湍动流化床的特性 。

图 ４ 稳定状态下时均固相体积分数
（
剖面图

）

Ｆ ｉ
ｇ

．４Ｔｉｍｅ－ａｖｅｒ ａ
ｇ
ｅｄｓ ｏｌｉｄｖｏｌｕｍｅｆｒａ ｃｔｉｏｎ

ｐｒ ｏｆｉ ｌｅ ｕｎｄｅｒ

ｓｔｅａｄｙ
ｓ ｔａｔｅ

３ ． ３ 反应器稳定状态下的压力分布

为测量稳定运行下反应器中压力的分布 ， 在反

应器 内设置若干个测压点 ， 其中在燃料反应器中设

置 ５ 个测压点 ， 在燃料反应器提升管中设置 ３ 个测

压点 ， 在空气反应器中设置 ４ 个测压点 ， 在空气反

应器提升管 中设置 ２ 个测压点 。 反应器稳定运行时

测压点所测得的压力分布以及各测压点高度如 图 ５

所示 ， 模拟结果表明在燃料反应器底端压力呈现随

高度増加而线性下降的趋势 。 燃料反应器压降 ８８６９

Ｐａ
，
空气反应器压降 １ ２６０ ５Ｐａ

。 提升管压力梯度减

小 ， 说明在这
一

段反应器中 固体物料呈现更为稀疏

的状态 。 结合图 ３ 可以认为反应器上部是近似于稀

相气力输送的状态 。
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压力 ／Ｐａ

图 ５ 稳定状态下时均压力分布图
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３ ． ４ 反应器中气体分布

图 ６ 为燃料反应器中 ＣＯ
、
ＣＨ４ 、

Ｈ２ 、
Ｃ０ ２ 的体

积分数平均值的剖面图 。
此处 由于旋风分离器相连

的水平管与反应器中心不在同
一

平面上 ，
故截取了

部分 。 图 ６ 说明煤粉从壁面加入后 ， 首先进行快速

热解 ， 热解产物与氧载体进行氧化反应 。 但是由 于

进煤速率高和单点进煤 ， 煤粉颗粒较之氧载体颗粒

质量更小 ， 故而煤粉不易进入到反应器内部 ， 导致

部分热解产物与氧载体混合不均与 ， 产生的还原性

气体也不易扩散到整个反应器 ， 这就导致反应器运

行效果达不到最优工况 。 因此根据模拟的结果来看 ，

将反应器进煤 口置于燃料反应器底部或采用多点进

煤的方式有利于提高氧载体和煤粉的混合程度 。 此

外 ， 在立管和流动密封阀及空气反应器 内 ，
没有发现

含碳气体 ， 说明流动密封阀气体隔绝的能力 良好 。

图 ７ 优化工况下瞬时固相体积分数

Ｆ ｉ
ｇ

．７Ｉｎｓｔ ａｎｔａｎｅｏｕｓｓｏｌｉ ｄｖｏｌ ｕｍｅｆｒａｃｔｉ ｏｎｕｎｄｅｒｏｐｔ ｉｍｉ ｚｅｄ

ｏｐｅｒａｔｉｏ ｎａ ｌｃｏｎｄｉ ｔｉｏｎ

为了使燃料反应器 中反应更加充分 ， 提高模拟

的准确性 ， 可以通过适当增加流化气速实现反应器

内气固更充分的混合和接触 。 与此同时 ，
适当提高

气速可以使颗粒循环流量提高 ，
保证燃料反应器 中

有足够的高氧势氧载体 。 图 ７ 为将燃料反应器流化

气速提高至 ４００Ｌ
／
ｍｉｎ

， 空气反应器流化气速提高至

１ ４３５Ｌ
／
ｍ ｉｎ 后稳定状态下的面体体积分数分布 。 对

比图 ３ 可以看出从空气反应器到燃料反应器的循环

流量提高 ， 燃料反应器中气固混合更为均匀 。 图 ８ 和

图 ９ 为变工况前后空气反应器和燃料反应器提升管

高度为 ２ ．８ ｍ 处的氧载体循环流量随时间变化图 ， 可

以看到 ２Ｓ 到 ５ｓ 这段时间固体循环流量波动很大 ，

而之后逐渐稳定 ， 最终燃料反应器和空气反应器固

体循环流量逐渐趋近 。
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图 ６ 稳定状态下燃料反应器内各种气体的时均体积分数

（剖面图 ）
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此外还可以 比较变工况前后的燃烧效率与 ｃｏ
２

气产率
， 燃烧效率可根据碳平衡和需氧量 由 出 口气

体体积分数计算得到 ， 如下式所示 ：

＂ｃｏｍｂ
，

ＦＲ
： １

〇 ．５ｘｃｏ＋２ｘ ｃｈ４
＋〇 ． ５ｘ ｈ ２

少ｏ （ Ｘｃｏ＋Ｘｃｈ４
＋Ｘｈ２ ）

（
３６

）

式 中 ， Ｘｃｏ 、 Ｘｃｈ４ 和 Ｘｈ２ 分别代表 ＣＯ 、 ＣＨ４ 和 Ｈ
２

在 ＦＲ 尾气中所占 的体积分数 ， ％ 表示氧碳比 ，

艮
Ｐ

１ 摩尔碳完全转化所需要氧的摩尔数 。 根据图 ２ 中

ＦＲ 出 口的的气氛组成 ， 可计算得到燃烧效率模拟值

２０７８ 工 程 热 物 理 学 报 ３９ 卷

日
／

？
榧

Ｉ
ｄ

０６０３
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为 ８９ ． ５％
，
而改变工况后为 ９０ ．７％

， 燃烧效率提高了

１ ． ２ 个百分比 。

Ｃ０ ２ 气产率定义如下 ：

Ｖｃｏ ２

Ｘｃｏ２

Ｘｃｏ２
＋Ｘｃｏ＋Ｘｃｈ４ 

＋Ｘｈ ２

（

３７
）

根据图 ２ 可得 Ｃ０ ２ 气产率模拟值为 ７８ ．３％
，
而

变工况后为 ８１ ． ０％
， 提高了

２ ．７ 个百分点 。
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－
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＿
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５ 磐
？ｊ＊

０

画
－５

－

１０

图 ８ 优化工况前后空气反应器提升管 ｚ＝ ２ ． ８ｍ 处氧载体

固体循环流量

Ｆ ｉ

ｇ
． ８Ｃｏｍ

ｐ
ａｒ ｉｓｏｎｏｆ ｓｏｌ ｉｄ ｃｉ ｒｃｕｌ ａｔ ｉ ｎ

ｇ
ｒ ａｔｅｓａｔｔ ｈｅｒｉ ｓｅｒ

ｈｅ ｉ

ｇ
ｈｔｏ ｆ２ ． ８ｍｉｎＡＲｂｅｆｏｒ ｅａｎｄ ａｆｔ ｅｒｏｐｔ ｉｍ ｉ ｚａ ｔ ｉｏｎ

１

＿

画

时间 ／ｓ

图 ９ 优化工况前后燃料反应器提升管 ２＝２ ． ８ｍ 处氧载体

固体循环流量

Ｆ ｉ
ｇ

．９Ｃｏｍ
ｐ
ａｒｉｓ ｏｎｏ ｆｓｏ ｌｉｄｃ ｉｒ ｃｕ ｌａ ｔｉｎ

ｇ
ｒａｔｅｓａ ｔｔｈｅｒ ｉｓ ｅｒ

ｈｅ ｉ

ｇ
ｈｔｏ ｆ２ ．８ｍｉｎＦＲｂｅｆｏ ｒｅａｎｄ ａｆｔｅｒｏ

ｐ
ｔｉｍ ｉｚａ ｔ ｉｏ ｎ

４ 结 论

本文对 ５０ｋＷ
ｔｈ 化学链燃烧串行流化床反应器

进行 ＣＰＦＤ 模拟 ， 模拟结果与实验结果吻合良好 ，

模拟结果可信 。 模拟结果可以得到实验无法测量的

细节信息 ， 如反应器中 固体床料体积分数 、 固体循

环流量以及煤转化过程的气体成分分布等 。 本文的

工作对于详细了解反应器性能并进行调试优化具有
一

定帮助 。 本文主要结论包括 ：

１
） 燃料反应器和空气反应器间的 固体循环流量

达到 ２ ． ５ｋｇ ／ Ｓ ， 满足设计要求 ， 并且具有 自平衡的

特性． 含碳气体分布说明流动密封 阀的气体隔绝性

良好 ．

２
） 在燃料反应器中 ， 煤粉热解产物和气化产物

ＣＯ ／
ＣＨ

４ ／
Ｈ

２ 氧载体混合不均与 ，
呈现贴壁逃逸的现

象 。 可以采用多点供煤提高氧载体和煤粉的混合 ，
进

而提高煤转化率 。

３
）
ＣＰＦＤ 模拟可以指导操作参数的优化 。 例如 ，

提高燃料反应器和空气反应器操作气速 ， 提高固体

循环流量 ， 进而提高晶格氧的供给量 ， 可以使得 Ｃ０２

气产率提高 ２ ． ７ 个百分点 ， 燃烧效率提高 １ ．２ 个百分

点 。
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