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烧结板布风的甲烷化流化床反应器建模与分析   

张晓瑞，曹志凯，陈秉辉，周  华 

（厦门大学化学化工学院，福建厦门 361005） 

通信作者   cezhouh@xmu.edu.cn 

摘要  以烧结板型气体分布器的甲烷化流化床反应器为研究对象，在 ANSYS-FLUENT 平台中利用用户自定义函数建

立了烧结板型气体分布器的数学模型；并对过程反应动力学模型提出了合理的改进，在宏观上实现反应速率与催化剂

浓度的正相关。通过模型的计算结果与实验数据对比验证了模型的有效性，在模拟结果的基础上对烧结板型气体分布

器的甲烷化流化床反应器的参数分布进行了分析。结果表明：烧结板模型的引入可增强反应器入口边界描述的精确

性，对反应动力学模型的合理改进可更好地反映甲烷化反应过程，提高了计算的精确性。   

关键词  甲烷化；流化床；烧结板；反应动力学；计算流体动力学  

中图分类号  TQ051.1+3；TQ052  文献标志码  A  DOI: 10.6043/j.issn.0438-0479.201811045 

Modeling and analysis of methanized fluidized bed reactor with sintered plate 

distributor 

ZHANG Xiaorui, CAO Zhikai, CHEN Binghui, ZHOU Hua 

(College of Chemistry and Chemical Engineering, Xiamen University, Xiamen361005, China) 

Abstract  Numerical simulations of a fluidized bed methanation reactor are carried out by coupling a two-fluid (gas-solid 

phase) flow model with kinetic models. The sintered-plategas distributor of the fluidized bed is described by user-defined 

function in an ANSYS-FLUENT platform. In addition, an improved kinetic model with a positive correlation between reaction 

rate and catalyst active sites is programmed in the user-defined function. The model is validated by comparing the simulation 

results with experimental data. Furthermore, the parameters distribution in the methanation fluidized bed reactor with 

sintered-plate gas distributor is analyzed on the basis of the simulation results. The results indicate that the simulation results 

of the sintered plate model are more reasonable than those without the sintered plate model at the inlet boundary. So the 

simulation accuracy of the sintered plate model is higher than that without the sintered plate model. Also, the fluidized bed  

methanation reactor can be simulated in the ANSYS-FLUENT combining the sintered plate model with the improved kinetic 

model, and simulation results are in good agreement with the experimental data.  

Key words  methanized; fluidized-bed; sintered plate; reaction kinetics; computational fluid dynamics (CFD) 

天然气是一种优质、高效的清洁能源 [1]，主要成分甲烷（CH4），具有低碳、高热值的特点，其

广泛应用可以有效减少二氧化碳等温室气体和细颗粒物的排放 [2-6]，因此天然气的开发利用越来越受

到社会的关注。合成天然气（synthetic natural gas，SNG）是指煤或生物质经过气化、甲烷化等工艺

生产的代用天然气（substitute natural gas）[7]。目前，本课题组已开发出新型的甲烷化催化剂[8]并建立

了甲烷化流化床装置，利用新型催化剂及所建立的甲烷化装置可实现 CO 高的转化率，产品气 CH4 的

高选择性，反应器具有良好的传热传质效果 [9]。但在甲烷化流化床反应器中气固两相流动复杂，致使

反应器设计和放大存在极大的困难[10]。而计算流体动力学（computational fluid dynamics，CFD）可以

提供精确的局部流动和传递信息[11-12]，故借助流化床反应器的 CFD 计算结果可为流化床反应器的设
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计和放大提供一定的基础数据。由于气体分布器直接影响流化床内流化分布的均匀程度[13]，故气体分

布器模型的适当与否严重影响流化床内部流场及温度场的模拟结果。  

对于实验室规模的装置而言，分布板大多采用由金属网烧结而成的烧结板，对于其几何模型的数

学化描述已有相关报道。Gibson 和 Ashby[14]建立了 Gibson-Ashby 模型，将泡沫金属表征为具有立方

结构孔隙单元的集合体。Lu 等[15]提出立方孔单元结构模型来描述泡沫金属的几何结构，利用泡沫铝

的传热特性实验验证了该模型。Liu 等[16-17]将泡沫金属表征为八面体结构的集合体，并通过金属镍的

力学性质验证了模型的准确性。上述研究重点关注烧结板作为一种多孔介质的传热传质规律，但在流

化床流场及反应过程的模拟中考察分布板模型的模拟过程并无人研究。此外，对甲烷化流化床的数值

模拟，采用流体双欧拉模型可大大提高计算效率，正在越来越受到人们的关注。Liu 等[10]利用开源软

件 OpenFOAM 首次采用双欧拉模型，探究了不同气速，不同催化剂含量对甲烷化反应的影响，并与

实验数据进行对比。Sun 等[18]发现 CO 转化率和 CH4 选择性会随着压力的增加、温度的下降而升高，

随着 H2/CO 体积比的降低而降低；之后对循环流化床甲烷化过程进行了模拟计算[19]。但以上诸多甲

烷化的研究均未考虑颗粒相流动状态对反应速率的影响。 

为此本研究首先利用 CFD 软件 ANSYS-FLUENT 建立了甲烷化流化床反应器的几何模型，其次

考虑到烧结板型气体分布板直接影响反应入口的边界条件，故使用 ANSYS-FLUENT 软件的用户自定

义函数（UDF）从边界网格角度出发实现了烧结板分布器的建模，最后根据甲烷化反应过程的特性，

在反应动力学模型中引入修正系数实现了反应速率与颗粒相浓度的关联，通过对比有无烧结板模型的

流化及甲烷化反应过程，以期更准确地描述烧结板对流化过程的影响，更加真实准确地反映催化反应

过程，验证烧结板模型及反应动力学模型的准确性。 

1 模型简介 

1.1 几何模型 

甲烷化流化床反应器几何模型如图 1（a）所示，反应器高 300 mm，直径 67.5 mm。将反应器分

为上下两端，其中上段为气相区；下段为气固两相区，是发生反应的主要区域，对该区域网格进行局

部加密处理[20]。反应器流体域采用六面体网格，边界采用四边形网格，网格总数为 172.490 万个，其

中四边形网格数为 6.715 万个，六面体网格数为 165.775 万个。 

烧结板直径为 67.5 mm，孔径 20~70 μm，平均孔径为 50 μm，开孔率 11%。采用烧结板作为流化

床气体分布板，由于孔径小于颗粒粒径且气固两相作用与反应均发生在烧结板上部，故不考虑烧结板

内部变化，将烧结板简化为如图 1（b）所示二维几何。 

 

图 1 反应器（a）和烧结板（b）的几何模型 

Fig.1 Geometric model of reactor (a) and sintered plate (b) 

 

气固两相区 

气相区 

(a) (b) 
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1.2 气固两相基本控制方程 

采用流体双欧拉模型模拟甲烷化流化床反应器，其质量守恒方程为： 
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式中：α 为体积分数，αg+αs=1；ρ 为密度；u 为速度；R 为化学反应产生的源项[21]；下角标 g 和 s

分别表示流体相和颗粒相。守恒方程的推导可以通过对各个相局部瞬时平衡进行整体平均来完成 [22]。 

动量守恒方程： 
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式中，p 为压力，τ 为剪应力，κ 为气固相曳力系数，F 为额外力，Fvm 为虚拟质量力。颗粒相剪

应力 τs 和颗粒相压力 ps 均由颗粒动能理论（KTGF）所得。气相虚拟质量力 Fvm,g 为 
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气固相曳力系数 κ 采用利用 UDF 修正的 Syamlal-O’Brien 模型[23]。 
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式中，ds 为颗粒直径，Re 为雷诺数。

 

甲烷化反应中气相各组分的输运方程[24-25]为
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式中，Yg,i 为气相组分 i 的质量分数，Jg,i 为组分 i 的扩散通量，rg,i 为组分 i 的反应速率。 

能量守恒方程： 
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式中：cp 为比热容，是温度 T 的函数；q 为流体热通量；Qr 为均相反应热；Qsg 为相间传热量。

其传热模型采用 Gunn 模型[26]： 
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式中，h 为相间体积传热系数，λg 为气体导热系数，εg 和 εs 分别为气相和颗粒相的空隙率，Pr 为

普朗特数，dp 为气泡直径。

 

1.3 反应动力学模型 

合成气甲烷化过程主要发生甲烷化和水煤气变换两个反应。 

甲烷化反应：
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水煤气变换反应：
 

 
2 2 2 298KCO H O CO H Δ 41.16 kJ/molH    催化剂

 

反应速率方程[27]： 
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式中，pi 为气相组分分压，k 为动力学速率常数，Keq 为反应平衡常数，Kα 为 CO 和 H2O 吸附常

数的函数，Kc 为碳物质中间体的吸附常数，KOH 为反应中间体 OH*的吸附常数。

 

该模型可以较为准确地描述甲烷化反应，但反应速率只是温度及气相组分分压的函数，采用双欧

拉模型计算时该动力学模型无法体现催化剂浓度对反应过程的影响，即无法描述催化剂活性位点数对

反应的影响，为此本研究在计算中采用新的反应速率 ri’。

 

 
.' Crr ii   (19)

 

该式将反应速率模型表述为 ri’=f(T, pi, C)的形式，其中 C 表示催化剂表观浓度，表述为

C=N(1+x)，其中 N 为多次实验得到的常数，x 为通过 UDF 读取的反应过程中颗粒相的体积分数。

 

1.4 烧结板模型 

通过对烧结板流化实验观察以及相关研究表明[28]，流化过程中，流体通过气体分布器以射流的方

式进入床层，通过与固相颗粒进行复杂的相互作用使颗粒相获得持续的动能，整个床层呈现均匀流化

状态。为实现反应器进口段气体射流以及完全流化后颗粒相呈现均一的混合效果，需对烧结板进行建

模。基于 CFD 软件 ANSYS-FLUENT，利用 UDF 对进口边界进行描述以实现烧结板布风效果的建
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模。 

烧结板建模的基本思路，首先对几何进行网格划分得到与烧结板孔大小相近的网格；然后将网格

导入 ANSYS-FLUENT 利用 UDF 定位识别进口边界网格并对进口网格进行编号(0,1,2，…)（图 2 为编

号顺序示意图），并通过网格编号均匀地选取一些网格作为进气孔，其余网格设置进气量为 0；对于

进气网格而言，由于烧结板存在孔径分布，故采用线性同余算法[29]使进气网格进气量在一定范围内随

机分配。具体方法为在选取进气网格的同时通过式（20）和（21）产生随机气速，并将产生的气速分

配给该网格，如此反复循环直到所有进气网格均具有气速，最后通过式（22）验证总进气量和实验及

无板模型是否保持一致，若保持一致则输出结果，若不一致重新分配赋值。  

 

图 2 进口网格编号顺序示意图 

Fig.2 Number of inlet mesh 

进气量的计算公式为 

  (20) 

  (21) 

  (22) 

式中，vn 为进气速率，δ 为增量，a 为乘子，M 为模，An 为进口不同网格的面积，Q 为总进气

量。设 v0 为初始种子，则可通过上式计算得到烧结板在进口的随机进气量。 

1.5 计算方法及操作条件 

上述控制方程可通过 ANSYS-FLUENT 计算求解，但模型中耦合了流动、反应、传热及传质等描

述传递规律的方程，致使计算复杂且难以收敛。依据文献[30]结果及课题组的经验 [20]，模型求解可采

用分步计算，先得到稳定的流场后加入反应以求解温度场与浓度场。压力 -速度耦合采用 Phase 

Coupled SIMPLE，空间离散方法采用一阶迎风格式。

 

反应过程中原料气从反应器的底部进入，原料中 V(N2):V(H2):V(CO)=1.37:3.1:1，总流速 0.2 m/s，

系统温度 350℃；耦合烧结板模型甲烷化过程的进口边界采用烧结板模型，无板模型的进口边界为均

匀的进口流速，反应器壁面对气相无滑移，固相有滑移，出口为压力出口。

 

实验中催化剂总质量为 125 g，真密度 ρ 真=1.8 g/mL，床层高度 32.13 mm，催化剂颗粒的粒径分

布如表 1 所示，在模拟中取催化剂的平均直径 0.172 mm。 

),(mod1 Mavv nn  

,,2,1,/  nMvr nn





0

.
n

nn QAv
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表1催化剂粒径分布 

Tab. 1The size distribution of the catalyst 

目数 直径范围/μm 重量分率 堆密度 

120~150 106~120 0.05 

混合后催化剂体积为 114.98 mL， 

ρ 堆=1.091 g/mL 

80~120 120~180 0.50 

60~80 180~250 0.40 

40~60 250~380 0.05 

2 结果与分析 

数值模拟在商用软件 ANSYS-FLUENT 平台上完成，颗粒相和流体相的连续性方程，动量守恒方

程中的重力项和压力梯度项以及能量守恒方程可以直接设定，而动量方程中的气固曳力相，化学反应

动力学项以及烧结板模型均通过 UDF 来实现。 

2.1 模型有效性验证 

如图 3 取反应器进口面及流化床分布板段 x=0，y=0 面作为参考面可以得到烧结板气速分布图，

由图 3（a）速度云图可知气体以均匀的入射位置进入流化床，由于烧结板存在一定的孔径分布，所以

每一个入射位置的入射气量（即图中参考面中通过不同颜色反映的气速大小）在孔径范围随机分布。

图 3（b）表示分布板段 x=0 参考面进口气速分布矢量图，图中显示进口不同位置气速不同，进一步

说明烧结板模型的有效性。 

 

图 3 烧结板气速分布图 

Fig.3 Distribution of inlet gas velocity 

图 4（a）和（b）分别表示烧结板模型与无板模型不同时刻颗粒相的流动状态，由图可知使用烧

结板模型在床层进口段存在明显的射流，在 0.3s 后床层已呈现明显的不对称性，而无板模型对称性持

续到 0.5s。烧结板由于不同位置进气量不同导致流化过程随机性增加，更快达到均匀流化状态，进一

步说明烧结板模型均匀随机布气的有效性。结合图 5 完全流化后不同位置床层空隙率可得，烧结板模

型的存在可以使床层流化状态更加均一，与实验观察以及相关研究 [28]基本一致。 

 

(a) 速度分布云图                              (b) 分布板段 x=0 参考面速度矢量图 
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图 4 流化过程示意图 

Fig.4 The process of fluidization 

 

图 5 床层空隙率随床层高度变化示意图 

Fig.5 Profile of bed voidage along bed height 

图 6 展示了加入颗粒相浓度的改进反应动力学计算示意图，其中图 6（a）为在流场稳定后颗粒相

体积分数云图；图 6（b）为在流场稳定之后，加入反应并计算一个时间步所得到的甲烷（CH4）浓度

云图，可以发现，在一定的反应时间内，颗粒相体积分数与甲烷的浓度在整个区域呈现正相关，说明

修正动力学的有效性。 

 

0.1s          0.2s         0.3s          0.4s          0.5s          0.6s           10s 

(a) 烧结板 

 

0.1s          0.2s         0.3s     0.4s        0.5s          0.6s           10s 

(b) 无烧结板 
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图 6 改进动力学计算结果示意图 

Fig.6 Result of improved dynamics 

2.2 模型准确性验证 

图 7 分别为反应器内 CO、H2、CH4 质量分数云图。由图可知，反应主要发生在催化剂床层区

域，由于反应在一定程度上为可逆反应，故在床层内部存在 CO 和 H2 的富集，同时，水煤气变换反

应是消耗 CO 生成 H2 的过程，所以 H2 在床层内部的富集更加的明显，在远离床层的区域 CO 和 H2 的

浓度基本为零。甲烷浓度随床层高度的变化基本均一，反映出甲烷化反应的反应速率非常快。图 8 为

CO、H2、CH4 质量分数随床层高度变化示意图，可以看出在进口段反应已经基本进行完全，床层内

H2 质量分数维持在 5.63%左右，CO 质量分数维持在 8.19%左右，CH4 质量分数维持在 33.0%左右。 

 

图 7 CO, H2, CH4 质量分数分布云图 

Fig.7 Distribution of mass fraction of CO, H2, and CH4 

 

(a) 颗粒相体积分数云图                        (b) 甲烷质量分数云图 

 

     (a) CO          (b) H2                (c) CH4 
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图 8 CO, H2, CH4 质量分数随床层高度变化示意图 

Fig.8 Distribution of mass fraction of CO, H2, and CH4along bed height 

为了说明模型的准确性，将同时耦合烧结板与改进动力学模型、只耦合改进动力学模型以及实验

结果三者的床层温度，CO 转化率和 CH4 的选择性进行对比，其中实验数据来源于课题组前期研究工

作[9]。 

表 2 为上述 3 种情况床层平均温度，CO 出口转化率（XCO,out）以及 CH4 出口选择性（SCH4,out）的

对比。从表中可以看出，模拟预测结果与实际数据基本吻合，证明改进动力学模型的准确性。  

表2模拟值与实验结果对比 

Tab. 2Comparison of the simulated result withexperimental data 

情况 床层平均温度/K XCO,out/% SCH4,out/% 

烧结板 746.12 98.263 93.475 

无烧结板 750.31 97.150 93.851 

实验 753.38 99.650 93.860 

图 9 反映不同进口边界（有无烧结板）床层内不同位置温度变化情况，由图可知无论有无烧结

板，床层温度呈现先上升而后平稳，最后下降的趋势。由于甲烷化反应是强放热反应，且反应速率较

快，故在反应器进口段床层温度快速上升，之后沿着床层高度的上升，产热与放热基本均衡，温度基

本不变，最后由于催化剂以及 CO、H2 含量的减少，床层温度呈现下降趋势。床层温度的变化也从侧

面反映出流化床存在密相和稀相的区别以及改进动力学的有效性。当存在烧结板时，床层内温度分布

更加均匀，与实验数据更加接近，而无板情况床层温度波动相对较大，证明烧结板可以有效地改善颗

粒相的流动状态加速床层内部传热，这也充分说明对于甲烷化等强放热反应来说，进行合理布风的必

要性。 

 

图 9 床层温度随床层高度变化示意图 

Fig.9Profile of bedtemperaturealong bed height 

 

COwt=0.0819 

H2wt=0.0563 

CH4wt=0.330

19 
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根据床层内部不同位置各组分浓度的实验测量结果可得出 CO 的转化率，并将其与不同模拟方法

得到的模拟值进行对比，如图 10 所示，在靠近分布板的区域（0~10mm）CO 已经基本完成反应，把

该区域称为分布板区，而后在床层内部转化率有所波动，这主要是因为甲烷的积累和温度的上升，导

致逆反应速率升高，但床层内几个测量点之间 CO 的转化率差别不大，这也反映出床层流化效果较为

均匀，流动状态接近于全混流。对比不同进口边界条件（有无烧结板）与实验结果，可以发现有烧结

板模型模拟的 CO 转化率更加接近实验结果，进一步体现烧结板模型的有效性与准确性。图 11 反映

CH4 选择性随床层高度变化示意图，由图可知，CH4 的选择性随床层高度并无太大变化且与实验结果

基本一致，体现出动力学的准确性。 

 

图 10 CO 转化率随床层高度变化示意图 

Fig.10Profile of conversion of CO along bed height 

 

图 11 CH4 选择性随床层高度变化示意图 

Fig.11Profile of selectivity of CH4 along bed height 

3 结论 

1）本研究基于 ANSYS-FLUENT 计算平台对实验室规模的甲烷化流化床反应器进行了模拟计

算。采用流体双欧拉模型，气固相间耦合采用修正的 Syamlal-O’Brien 模型，在进口边界建立烧结板

模型，并通过 UDF 对反应动力学进行改进，在宏观上实现反应速率与催化剂浓度的正相关。 

2）CO 在进口分布板区已经基本反应完全，H2 由于存在水煤气变换反应所以在催化剂床层内仍

然存在少量富集，反应完全后床层内 H2 质量分数维持在 5.63%左右，CO 质量分数维持在 8.19%左

右，CH4 质量分数维持在 33.0%左右。 

3）通过模拟结果与实验的对比，结果基本吻合。烧结板模型的建立实现了进口段气相射流，床

层流化状态更加均匀，床层更快达到均匀流化状态，反应速率与催化剂浓度的相关联更加真实地反映

催化过程，烧结板模型的甲烷化过程 CO 转化率，床层温度更加符合实验结果；为后续烧结板与甲烷
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化流化床反应器的研究提供一定的经验。 
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