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摘要：采用双流体模型对烧结板型气体分布器的甲烷化流化床反应器进行数值模拟，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进行改进，在宏观上实现了反应速率与催

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：烧结板模型的引入增强了反应器进口边界描述的精确

性，对反应动力学模型的合理改进更好地反映了甲烷化反应过程，并更符合实验结果，从而提高了模拟计算的精确性．
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　　天然气是一种优质、高效的清洁能源［１］，主要成
分是甲烷（ＣＨ４），具有低碳、高热值的特点，可以有效
减少ＣＯ２ 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）是指由煤或生物质经过
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反应器，可实现较高
的ＣＯ转化率和ＣＨ４选择性，该反应器具有良好的传
热传质效果［９］．然而在甲烷化流化床反应器中气固两
相流动复杂，致使反应器的设计和放大存在极大困
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］，因
此借助流化床反应器的ＣＦＤ计算结果可为流化床反
应器的设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］，
所以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，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，并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
过程的模拟中尚无研究考察分布板模型的模拟过

程．此外，采用流体双欧拉模型可大大提高甲烷化流
化床数值模拟的计算效率．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和
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
压力的增加和温度的下降而升高，并随着 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］．然而以上的甲烷化研究均未考虑颗
粒相流动状态对反应速率的影响．
为此，本研究首先利用 ＣＦＤ 软件的 ＡＮＳＹＳ－

ＦＬＵＥＮＴ平台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的
进口边界条件，因此使用ＡＮＳＹＳ－ＦＬＵＥＮＴ平台的用
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
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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，更真实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的几何模型如图１（ａ）所

示，反应器高３００ｍｍ，直径６７．５ｍｍ．将反应器分

为上下两段，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，其中
六面体网格数为１６５．７７５万，四边形网格数为

６．７１５万．
烧结板直径６７．５ｍｍ，孔径２０～７０μｍ，平均孔径

５０μｍ，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，所以不考虑烧结板内部变化，将
烧结板简化为如图１（ｂ）所示的二维几何模型．

图１　反应器（ａ）和烧结板（ｂ）的几何模型

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

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：

（αｇρｇ）
ｔ ＋

Δ

（αｇρｇｕｇ）＝Ｒｇ， （１）

（αｓρｓ）
ｔ ＋

Δ

（αｓρｓｕｓ）＝Ｒｓ． （２）

式中：α为体积分数，αｇ＋αｓ＝１；ρ为密度；ｕ为速度；ｔ
为时间；Ｒ为化学反应产生的源项［２１］；下标ｇ和ｓ分
别表示气相和颗粒相．质量守恒方程的推导可以通过
对各相局部瞬时平衡进行整体平均来完成［２２］．
动量守恒方程：

（αｇρｇｕｇ）
ｔ ＋

Δ

（αｇρｇｕｇｕｇ）＝－αｇ

Δ

ｐ＋

Δ

（αｇτｇ）＋

　αｇρｇｇ＋κ（ｕｓ－ｕｇ）＋Ｆｇ＋Ｆｖｍ，ｇ， （３）

（αｓρｓｕｓ）
ｔ ＋

Δ

（αｓρｓｕｓｕｓ）＝－αｓ

Δ

ｐ－

Δ

ｐｓ＋

　

Δ

（αｓτｓ）＋αｓρｓｇ＋κ（ｕｇ－ｕｓ）＋Ｆｓ＋Ｆｖｍ，ｓ．
（４）

式中，ｐ为压力，τ为剪应力，κ为气固相曳力系数，ｇ为

重力加速度，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．气相和颗粒相的虚拟质量力按下式计算：

Ｆｖｍ，ｇ＝Ｃｖｍαｓρｇ
ｄｕｇ
ｄｔ－

ｄｕｓ
ｄ（ ）ｔ ， （５）

Ｆｖｍ，ｓ＝－Ｆｖｍ，ｇ． （６）
式中Ｃｖｍ为虚拟质量系数，取０．５．
κ采用ＵＤＦ修正的Ｓｙａｍｌａｌ－Ｏ＇Ｂｒｉｅｎ模型［２３］：

κ＝３αｇαｓρｇ４ｖ２ｒ，ｓｄｓ
ＣＤ
Ｒｅｓ
ｖｒ，（ ）ｓ ｕｓ－ｕｇ ， （７）

ＣＤ ＝ ２４
αｇＲｅｓ

［１＋０．１５（αｇＲｅｓ）０．６８７］， （８）

Ｒｅｓ＝ρｇｄｓ ｕｓ－ｕｇ
μｇ

， （９）

ｖｒ，ｓ＝０．５（Ａ－０．０６　Ｒｅｓ＋

　 （０．０６　Ｒｅｓ）２＋０．１２　Ｒｅｓ（２Ｂ－Ａ）＋Ａ槡 ２），（１０）

Ａ＝α４．１４ｇ ， （１１）

Ｂ＝
α９．０７６　９６ｇ ， αｇ＞０．８５，

０．２８１　６３２α１．２８ｇ ，αｇ≤０．８５
烅
烄

烆 ．
（１２）

式中，ｄｓ为颗粒直径，μｇ为气相动力黏度，Ｒｅ为雷诺数．

·４４６·
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甲烷化反应中气相各组分的输运方程［２４－２５］为

（αｇρｇｗｇ，ｉ）
ｔ ＋

Δ

（αｇρｇｕｇｗｇ，ｉ）＝

　

Δ

（αｇＪｇ，ｉ）＋ｒｇ，ｉ． （１３）

式中，ｗｇ，ｉ、Ｊｇ，ｉ和ｒｇ，ｉ分别为气相组分ｉ的质量分数、扩
散通量和反应速率．
能量守恒方程：

（αｇρｇｃｐ，ｇＴｇ）
ｔ ＋

Δ

（αｇρｇｕｇｃｐ，ｇＴｇ）＝－

Δ

（αｇｑｇ）＋

　Ｑｓｇ＋Ｑｒ，ｇ， （１４）

（αｓρｓｃｐ，ｓＴｓ）
ｔ ＋

Δ

（αｓρｓｕｓｃｐ，ｓＴｓ）＝－

Δ

（αｓｑｓ）－

　Ｑｓｇ＋Ｑｒ，ｓ． （１５）

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］：

Ｑｓｇ＝ｈ（Ｔｓ－Ｔｇ）， （１６）

ｈ＝６λｇεｓεｇＮｕｄ２ｐ
， （１７）

Ｎｕ＝ （７－１０εｓ＋５ε２ｓ）（１＋０．７Ｒｅ０．２ｓ Ｐｒ１／３）＋
　（１．３３－２．４εｓ＋１．２ε２ｓ）Ｒｅ０．７ｓ Ｐｒ１／３． （１８）

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：ＣＯ＋３Ｈ２ 幑 幐帯帯
催化剂

ＣＨ４ ＋ Ｈ２Ｏ，

ΔＨ２９８Ｋ＝－２０６．２８ｋＪ／ｍｏｌ．

水煤气变换反应：ＣＯ＋Ｈ２Ｏ幑 幐帯帯
催化剂

ＣＯ２＋Ｈ２，

ΔＨ２９８Ｋ＝－４１．１６ｋＪ／ｍｏｌ．
反应速率方程［２７］：

ｒ１ ＝
ｋ１Ｋｃｐ０．５ＣＯｐ０．５Ｈ２ １－

ｐＣＨ４ｐＨ２Ｏ
Ｋｅｑ１ｐＣＯｐ３Ｈ（ ）

２

［１＋Ｋｃｐ０．５ＣＯ ＋ＫＯＨｐＨ２Ｏｐ
－０．５
Ｈ２
］２
， （１９）

ｒ２ ＝
ｋ２ ＫαｐＣＯｐＨ２Ｏ－

ｐＣＯ２ｐＨ２
Ｋｅｑ（ ）

２

［１＋Ｋｃｐ０．５ＣＯ ＋ＫＯＨｐＨ２Ｏｐ
－０．５
Ｈ２
］２　ｐ０．５Ｈ２

． （２０）

式中，ｐｉ为气相组分ｉ的分压，ｋ１ 和ｋ２ 分别为甲烷化反
应和水煤气变换反应的动力学速率常数，Ｋｅｑ１和Ｋｅｑ２分
别为甲烷化反应和水煤气变换反应的平衡常数，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ｒ′ｉ．
ｒ′ｉ＝ｒｉ·Ｃ． （２１）

该式将反应速率模型表述为ｒ′ｉ＝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＋αｓ），

其中，Ｎ 为多次实验得到的常数，αｓ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［２８］表

明，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软件的ＡＮＳＹＳ－ＦＬＵＥＮＴ平台，利用 ＵＤＦ对进
口边界进行描述以实现烧结板布风效果的建模．
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平台，利用 ＵＤＦ定位识别进口
边界网格并对进气网格进行编号（图２），并通过网格
编号均匀地选取一些网格作为进气网格，其余网格设
置进气量为零．对于进气网格而言，由于烧结板存在
孔径分布，所以采用线性同余算法［２９］使网格进气量在
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（２２）和（２３）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（２４）验证总进气量和实验及

图２　进气网格编号

Ｆｉｇ．２ Ｎｕｍｂｅｒ　ｏｆ　ｉｎｌｅｔ　ｍｅｓｈ

·５４６·
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无板模型是否保持一致，若保持一致则输出结果，若
不一致则重新分配赋值．
进气量的计算公式为：

ｖｎ ＝ａｖｎ－１＋δ（ｍｏｄ　Ｍ）， （２２）

ｒｎ ＝ｖｎ／Ｍ， （２３）

∑
ｎ＝０
ｖｎＡｎ ＝Ｑ． （２４）

式中，ｖｎ为网格ｎ的进口气速，Ａｎ为进气网格ｎ的面积，
下标ｎ为进气网格编号（ｎ＝１，２，…，４８），δ为增量，ａ为
乘子，Ｍ 为模，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平台计

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］的结果及本课题组的经验［２０］，模型求解可采
用分步计算，先得到稳定的流场后再加入反应以求解
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，原料气

中Ｖ（Ｎ２）∶Ｖ（Ｈ２）∶Ｖ（ＣＯ）＝１．３７∶３．１∶１，总流速

０．２ｍ／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１２５ｇ，真密度为１．８ｇ／ｍＬ，

床层高度为３２．１３ｍｍ，催化剂颗粒的粒径分布如表

１所示，混合后催化剂体积为１１４．９８ｍＬ，堆密度为

表１　催化剂的粒径分布

Ｔａｂ．１　Ｔｈｅ　ｓｉｚｅ　ｄｉｓｔｒｉｂｕｔｉｏｎ　ｏｆ　ｔｈｅ　ｃａｔａｌｙｓｔ

目数 直径范围／μｍ 质量分数／％

１２０～１５０　 １０６～１２０　 ５

８０～１２０　 １２０～１８０　 ５０

６０～８０　 １８０～２５０　 ４０

４０～６０　 ２５０～３８０　 ５

１．０８７ｇ／ｍＬ，在模拟中催化剂的平均直径取０．１７２ｍｍ．

２　结果与分析

数值模拟在ＡＮＳＹＳ－ＦＬＵＥＮＴ平台上完成，颗粒
相和气相的连续性方程、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
守恒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所示，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）速度分布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进气量在孔径范围随机分布．图

３（ｂ）为分布板段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　烧结板入口气速分布（单位：ｍ／ｓ）

Ｆｉｇ．３ Ｄｉｓｔｒｉｂｕｔｉｏｎ　ｏｆ　ｉｎｌｅｔ　ｇａｓ　ｖｅｌｏｃｉｔｙ　ｏｆ　ｔｈｅ　ｓｉｎｔｅｒｅｄ　ｐｌａｔｅ（ｕｎｉｔ：ｍ／ｓ）

　　图４（ａ）和（ｂ）分别表示烧结板模型和无板模型中
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．由于烧结板不同位置的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

·６４６·



第５期 张晓瑞等：烧结板布风的甲烷化流化床反应器建模与分析

ｈｔｔｐ：∥ｊｘｍｕ．ｘｍｕ．ｅｄｕ．ｃｎ

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
究结果［２８］基本一致．

图４　流化过程中颗粒相体积分数分布

Ｆｉｇ．４ Ｄｉｓｔｒｉｂｕｔｉｏｎ　ｏｆ　ｖｏｌｕｍｅ　ｆｒａｃｔｉｏｎ　ｏｆ　ｐａｒｔｉｃｌｅ　ｐｈａｓｅ　ｉｎ　ｔｈｅ　ｐｒｏｃｅｓｓ　ｏｆ　ｆｌｕｉｄｉｚａｔｉｏｎ

图５　床层空隙率随床层高度的变化

Ｆｉｇ．５ Ｖａｒｉａｔｉｏｎ　ｏｆ　ｂｅｄ　ｖｏｉｄａｇｅ　ｗｉｔｈ　ｂｅｄ　ｈｅｉｇｈｔ

　　图６为加入颗粒相浓度的改进反应动力学计算结
果：其中图６（ａ）为在流场稳定后颗粒相体积分数分布云
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ＣＨ４质量分数分布云图．可以发现，在一
定的反应时间内，颗粒相体积分数与ＣＨ４ 质量分数在
整个区域呈现正相关，说明修正动力学的有效性．

图６　改进动力学计算结果

Ｆｉｇ．６ Ｒｅｓｕｌｔｓ　ｏｆ　ｉｍｐｒｏｖｅｄ　ｄｙｎａｍｉｃｓ
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２．２　模型准确性验证
图７（ａ）～（ｃ）分别表示反应器内ＣＯ、Ｈ２和ＣＨ４的

质量分数分布．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，所以在床层
内部存在ＣＯ和Ｈ２的富集；同时，由于水煤气变换反应
是消耗ＣＯ生成Ｈ２的过程，所以Ｈ２在床层内部的富集
更加明显，在远离床层的区域ＣＯ和 Ｈ２的质量分数基
本为零；ＣＨ４ 质量分数随床层高度的变化基本均一，
反映出甲烷化反应速率非常快．图８为ＣＯ、Ｈ２和ＣＨ４
的质量分数随床层高度的变化，可以看出在进口段反
应已经基本进行完全，床层内 Ｈ２、ＣＯ和ＣＨ４的质量
分数分别维持在５．６３％，８．１９％和３３．０％左右．

图７　ＣＯ、Ｈ２和ＣＨ４的质量分数分布

Ｆｉｇ．７ Ｄｉｓｔｒｉｂｕｔｉｏｎ　ｏｆ　ｍａｓｓ　ｆｒａｃｔｉｏｎ　ｏｆ　ＣＯ，Ｈ２ａｎｄ　ＣＨ４

图８　ＣＯ、Ｈ２和ＣＨ４的质量分数随床层高度的变化

Ｆｉｇ．８ Ｖａｒｉａｔｉｏｎ　ｏｆ　ｍａｓｓ　ｆｒａｃｔｉｏｎ　ｏｆ

ＣＯ，Ｈ２ａｎｄ　ＣＨ４ｗｉｔｈ　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本课题组前期研究工作［９］．
表２中对比了上述３种类型的床层平均温度、ＣＯ

出口转化率（ＸＣＯ，ｏｕｔ）以及ＣＨ４出口选择性（ＳＣＨ４，ｏｕｔ），
可以看出模拟结果与实际数据基本吻合，验证了改进
动力学模型的准确性．

表２　模拟结果与实验数据对比

Ｔａｂ．２　Ｃｏｍｐａｒｉｓｏｎ　ｏｆ　ｔｈｅ　ｓｉｍｕｌａｔｅｄ　ｒｅｓｕｌｔｓ　ｗｉｔｈ　ｅｘｐｅｒｉｍｅｎｔａｌ　ｄａｔａ

类型 床层平均温度／Ｋ　 ＸＣＯ，ｏｕｔ／％ ＳＣＨ４，ｏｕｔ／％

烧结板模型 ７４６．１２　 ９８．２６３　 ９３．４７５
无板模型 ７５０．３１　 ９７．１５０　 ９３．８５１
实验［９］ ７５３．３８　 ９９．６５０　 ９３．８６０

图９（ａ）显示了不同进口边界（有无烧结板）床层
内不同位置的温度情况，由图可知无论有无烧结板，
床层温度均呈先上升而后平稳，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，所以在
反应器进口段床层温度快速上升；之后随着床层高度
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质量分数的减少，所以床层温度
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；而无板情况下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．
根据床层内部不同位置各组分质量分数的实验

测量结果可得出ＣＯ的转化率，并将其与不同模型得
到的模拟值进行对比．如图９（ｂ）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ＣＯ转化率有所波动，
这主要是因为ＣＨ４ 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，进一步体现出烧结板模型的
有效性与准确性．图９（ｃ）显示了ＣＨ４选择性随床层高
度的变化，由图可知，ＣＨ４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．

３　结　论

１）本研究基于ＡＮＳＹＳ－ＦＬＵＥＮＴ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，在宏观上实现了反应速率与

·８４６·
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图９　床层温度（ａ）、ＣＯ转化率（ｂ）和ＣＨ４ 选择性（ｃ）随床层高度的变化

Ｆｉｇ．９ Ｖａｒｉａｔｉｏｎ　ｏｆ　ｂｅｄ　ｔｅｍｐｅｒａｔｕｒｅ（ａ），ｃｏｎｖｅｒｓｉｏｎ　ｏｆ　ＣＯ（ｂ）ａｎｄ　ｓｅｌｅｃｔｉｖｉｔｙ　ｏｆ　ＣＨ４（ｃ）ｗｉｔｈ　ｂｅｄ　ｈｅｉｇｈｔ

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，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 Ｈ２富集，反应完全后床层内 Ｈ２、ＣＯ和ＣＨ４的质
量分数分别维持在５．６３％，８．１９％和３３．０％左右．
３）模拟结果与实验结果基本吻合．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
浓度相关联后更加真实地反映催化过程，烧结板模型
甲烷化过程的ＣＯ转化率和床层温度更加符合实验结
果，可为后续烧结板与甲烷化流化床反应器的研究提
供一定经验．
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