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兰炭化学链气化工艺系统自热运行参数分析及优化
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摘要:为实现兰炭高效清洁利用,提出了一种自热式兰炭化学链气化制合成气工艺系统。基于吉

布斯自由能最小化原理及能量和质量守恒定律,建立了处理能力为2000t·d-1的兰炭化学链气化

模型,并通过实验数据验证了模型的准确性。研究了气化反应器温度、空气反应器温度和水碳摩尔

比等因素对系性能的影响,确定了兰炭化学链反应系统的最佳自热运行条件,并与常规兰炭气化的

热效率进行了对比。研究结果表明,当兰炭的给料量为83.33t·h-1时,兰炭化学链气化系统的最

佳自热运行条件如下:水蒸气流量为108.99t·h-1,兰炭燃料气化反应器温度为900℃,空气反应

器温度为1000℃,空气流量为247.25t·h-1,载氧体CaSO4/Fe2O3 与兰炭给料量的质量比为

1.92,载热 体 Al2O3 与 载 氧 体 CaSO4/Fe2O3 的 质 量 比 为16.29。此 时,合 成 气 的 质 量 流 量 为

80.13t·h-1,合成气的 产 率 为1700cm3·kg-1。整 体 上,兰 炭 化 学 链 气 化 系 统 的 热 效 率 为

83.81%,高于常规兰炭气化系统的热效率80.51%,主要归因于其省去了空分制氧过程,表现出显

著的性能优势和发展潜力。研究结果可为兰炭化学链气化的工业应用提供一定的参考。
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Abstract:Toachieveefficientandcleanutilizationofsemi-coke,anautothermalchemicallooping
gasificationsystemforsyngasproductionfromsemi-cokeisproposed.Basedontheprincipleof
Gibbsfreeenergyminimizationandthelawsofenergyandmassconservation,achemicallooping
gasificationmodelwithaprocessingcapacityof2000t·d-1isestablishedandvalidatedwith
experimentaldata.Theeffectsofkeyparameters,includinggasifiertemperature,airreactor
temperature,andsteam-to-carbonmolarratio,onsystemperformanceareinvestigated.The
optimalautothermaloperatingconditionsforthesemi-cokechemicalloopinggasificationsystem
aredeterminedandcompared withconventionalsemi-cokegasificationintermsofthermal
efficiency.Theresultsdemonstratethatunderasemi-cokefeedingrateof83.33t·h-1,the
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optimalautothermaloperatingconditionsare:steamflowrateof108.99t·h-1,gasifier
temperatureof900℃,airreactortemperatureof1000℃,airflowrateof247.25t·h-1,mass
ratioofoxygencarrier(CaSO4/Fe2O3)tosemi-cokefeedof1.92,andmassratioofheatcarrier
(Al2O3)tooxygencarrierof16.29.Undertheseconditions,thesystemachievesasyngasmass
flowrateof80.13t·h-1 withaproductionyieldof1700cm3·kg-1.Theoverallthermal
efficiencyofthechemicalloopinggasificationsystemreaches83.81%,significantlyhigherthan
the80.51%efficiencyofconventionalsemi-cokegasification,primarilyduetotheeliminationof
theairseparationunitforoxygenproduction.Thisdemonstratesnotableperformanceadvantages
anddevelopmentpotential.Thefindingsprovideimportantreferencesforindustrialapplications
ofsemi-cokechemicalloopinggasification.
Keywords:semi-coke;chemicalloopinggasification;autothermaloperation;syngas

  兰炭(又称半焦)因其燃烧时产生蓝色火焰而得

名,是以侏罗纪不粘煤和弱粘煤为原料,采用中低温

干馏技术生产的一种煤化工产品。兰炭具有低挥发

分、低灰分和高固定碳含量等特点[1]。我国主要的

兰炭产地集中在陕西榆林、内蒙古、新疆等地,其中

陕西(占比约48%)及新疆(占比约37.5%)是兰炭

产能最大的两个区域[2]。由于低温干馏工艺成本较

低且技术成熟,推动了兰炭产业的快速发展。
根据兰炭具有固定碳含量高、硫磷含量低等特

点,其非常适合于气化领域。气化反应中,不仅可以

产生高质量的氢气,还能有效减少污染性气体的排

放[3-4]。多年来,科研院所和企业对兰炭气化进行了

系统研究和生产试验,为兰炭的大规模应用奠定了

坚实基础,并展示了巨大的市场潜力[5-8]。化学链气

化(CLG)是一种新型的气化技术,因其能够提供氧

的特点,为兰炭气化提供有利条件,并被广泛应用于

合成气的制取[9-12]。在燃料反应器中,兰炭与气化

剂和载氧体反应生成合成气;在空气反应器中,还原

态载氧体与空气中的氧气反应,氧化放热后被转化

为氧化态载氧体;氧化态载氧体被送回燃料反应器,
为气化反应提供热量和晶格氧,从而实现热与氧的

循环传递[12-13]。
目前,CLG研究主要在实验室阶段和通过模拟

计算两方面开展。实验室研究多集中于载氧体的性

能评估和操作条件的分析与优化[9-10,14-15]。然而,实
验室规模的反应器通常依赖于电加热,无法实现自

热操作。模拟计算侧重于新旧工艺的技术经济比较

以及 耦 合 集 成 系 统 的 开 发 与 优 化[16-18]。Ströhle
等[19]设计了1MW煤化学链燃烧装置,运行结果表

明,由于载氧体循环速率较低,需要通入部分空气燃

烧煤来维持燃料反应器的工作温度,该反应装置未

能实现自热运行。冯宜鹏等[20]对生物质化学链气

化耦合二氧化碳裂解过程进行模拟研究,结果表明,
生物质与载氧体质量比为0.3~1.3时,系统产热可

以满足系统反应所需。在煤基化学链气化方面,雷
昕儒等[21]对煤化学链气化制甲醇与常规煤气化制

甲醇进行了模拟和经济性分析,结果表明,与传统煤

气化制甲醇工艺相比,煤化学链气化制甲醇工艺因

省去了空分装置和水煤气变换单元,具有显著的经

济优势。此外,张坤等[22]对煤热解-化学链气化耦

合工艺进行模拟,结果表明,该耦合工艺的热效率优

于单独的煤热解和煤化学链气化工艺,展现了良好

的技术优势。
化学链气化反应器不能实现自热,这是由于反

应过程中载氧体的氧化还原反应释放的热量不足以

维持气化反应所需的高温条件。针对这一问题,可
以通过优化载氧体选择、添加载热体、提升反应器的

热回收效率以及控制温度和气化条件来改善热量供

应,从而实现系统的自热运行。本文建立了兰炭化

学链气化模型,提出了一种自热式兰炭化学链气化

制合成气工艺系统,获得了系统的最佳自热运行条

件。兰炭化学链气化系统的自热运行依赖于适宜的

载氧体循环量、载氧体与兰炭的进料比例、载热体的

用量以及反应器热量的有效回收等。通过系统的模

拟计算,实现对兰炭化学链系统运行参数的精准控

制,满足不同工艺条件下的运行需求,为兰炭化学链

气化系统自热运行参数优化提供数据和理论支撑。

1 兰炭化学链气化工艺系统模拟

1.1 原料组成

实验中所用兰炭样品来源于陕北地区,该地区

拥有最大的兰炭生产基地。实验前,将兰炭粉碎并

筛分至粒径小于150μm。兰炭样品的元素分析和

工业分析分别按照标准SN/T4764—2017和GB/T
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212—2008进行测试,其分析测试结果如表1所示,
表中 M 为水分,A为灰分,V为挥发分,FC为固定

碳,上标*表示由差减法获得,下标ad为空气干燥

基,Qnet,ar为收到基低位发热量。

表1 兰炭的工业、元素分析

Table1Proximate,ultimateanalysisofsemi-coke

w/%(工业分析) w/%(元素分析)

Mad Aad Vad FCad Cad Had O*ad Nad Sad
Qnet,ar/(MJ·kg-1)

6.49 12.27 16.43 64.81 72.66 1.66 0.85 5.08 0.99 28.22

1.2 兰炭化学链气化工艺流程

2000t/d规模的兰炭化学链气化工艺系统图

如图1所示。由于物料兰炭为非常规组分,无法直

接模拟,因此在RStoic模块中,将兰炭分解为常规

组分C、N2、O2、H2、H2O等形式,然后进入燃料气

化反应器RGibbs模块与经过换热器加热后的蒸汽

进行化学链气化。
本系统的物流流程如下:兰炭与水蒸气、载氧体

和载热体共同进入燃料气化反应器,进行气化反应,
达到化学平衡后生成合成气;通过气固分离器模块

分离出合成气和兰炭灰、固体载氧体和载热体;合成

气和兰炭灰经过热交换器进行冷却,释放的热量用

于给水的预热;合成气和兰炭灰进入布袋除尘器进

一步进行分离,合成气再次经过热交换器进行冷却,
所释放的热量用于进入气化炉的水蒸气进行过

热;合成气经冷凝器分离出液态水后,进入变压吸

附装置(PSA)进行提纯,剩余的解析气返回燃料气

化反应器用作气化剂;固体载氧体和惰性载热体

进入空气反应器进行氧化反应。为确保载氧体的

完全氧化,提供的空气量满足当量比要求。氧化

后的载氧体和惰性载体通过分离器分离,并重新

进入气化反应器循环利用。欠氧空气则通过换热

器回收 热 量,为 空 气 反 应 器 中 的 空 气 预 热 提 供

热源。

图1 兰炭化学链气化工艺系统图

Fig.1Processflowdiagramofsemi-cokeCLGsystem

  为了简化反应过程,做出如下假设:所有操作参

数(如温度、压力、物料流量等)保持不随时间变化的

稳态条件下,忽略动态变化对反应的影响;反应器内

物料瞬间混合,且反应均达到热力学平衡;不考虑设

备散热和压降对系统的影响;气化产物中仅考虑

H2O、H2、CO、CO2 和CH4 为主要的气相产物;兰
炭灰渣在流程中以固相惰性物质的形式被带走,不
会影响反应方程或物料平衡;环境温度与压力分别

为25℃、1bar。

1.3 模型方法

兰炭化学链气化工艺系统主要包括气化反应器

单元、空气反应器单元、分离单元和变压吸附单元。
本模型基于质量守恒、能量守恒和吉布斯自由能最

小化原理,采用化工流程建模软进行模拟。
(1)燃料气化反应器单元。兰炭、载氧体和载热

体与水蒸气和PSA解析气一起进入由 RGibbs反

应器组成的燃料气化反应器,完成兰炭的气化反应。
使用RGibbs反应器的主要目的是通过吉布斯自由
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能最小化法,适用于达到化学平衡和相平衡的反应。
反应结束后,气体与载氧体、兰炭灰进入气固分离器

将载氧体、载热体和气体、兰炭灰进行分离,载氧体

和载热体进入空气反应器完成载氧体的补氧。气体

和兰炭灰进入气固分离器。兰炭化学链气化单元反

应方程如表2所示。
表2 兰炭化学链气化单元反应方程

Table2Reactionequationsofsemi-cokeCLGingasification

reactor

反应方程
298K时的反应热/

(kJ·mol-1)

C+H2O←→CO+H2 131
C+H2←→CH4 -75

CO+H2O←→CO2+H2 -41
CO+3Fe2O3 →CO2+4Fe3O4 -41
4CO+CaSO4 →4CO2+CaS -175
H2+3Fe2O3 →2Fe3O4+H2O -6
4H2+CaSO4 →4H2O+CaS -669
CO+Fe3O4 →CO2+FeO 27
H2+Fe3O4 →H2O+3FeO 68

(2)空气反应器单元。失去氧的载氧体和载热

体、空气一起进入由RGibbs模块组成的空气反应器,
完成载氧体的补氧。完成反应后,欠氧空气和载氧

体、载热体进入气固分离器分离。欠氧空气通过由

Heater模块组成的热交换器对空气进行预热。完成

补氧的载氧体和载热体进入燃料气化反应器循环。
兰炭化学链气化空气单元反应方程如表3所示。

表3 兰炭化学链气化空气单元反应方程

Table3Reactionequationsofsemi-cokeCLGinairreactor

反应方程
298K时的反应热/

(kJ·mol-1)

O2+Fe3O4 →6Fe2O3 -483
O2+4FeO →2Fe2O3 -554
2O2+CaS →CaSO4 -955

(3)分离单元。分离单元采用气固分离器模块

进行模拟,包括气体与载氧体和载热体的分离,气体

与兰炭灰的分离以及欠氧空气和载氧体、载热体的

分离。
(4)变压吸附单元。混合气冷却后进入PSA分

离提纯,PSA模块采用气固分离器简化模拟。

1.4 模拟条件与评价方法

模拟中使用的载氧体组分与实验过程中所用载

氧体 一 致,为 CaSO4/Fe2O3-Al2O3 复 合 载 氧 体,

Fe2O3 与CaSO4 的质量比为1,Al2O3 作为惰性载

热体。以每小时进料量83.33t·h-1为基准,本研

究通过合成气组分体积分数、合成气产率和氢碳比

来评价系统性能。
合成气的氢碳比定义为H2、CO的摩尔流量比

ζ=n(H2)
n(CO)

(1)

式中:n(H2)为H2 的摩尔流量,kmol·h-1;n(CO)为

CO的摩尔流量,kmol·h-1。各气体的体积分数为

φ=qi

q1×100% (2)

式中:qi 为各气体(CO、H2、CH4 和CO2)的摩尔流

量,kmol·h-1;q1 为所有气体产物CO、CH4、H2 和

CO2 的摩尔流量总和,kmol·h-1。单位质量的兰

炭产生的合成气体积,即合成气产率为

Y =q2V/msc (3)
式中:q2 为合成气(CO+H2)的摩尔流量总和,

kmol·h-1;V=2.24×10-2m3·mol-1为合成气的

气体摩尔体积;msc =83333.33kg·h-1为兰炭的

给料量。
热效率是衡量气化炉性能的重要指标之一,

在气化过程中,是燃料转化为合成气过程中所产

生的合成气热值与燃料的热值之比。系统的热效

率直接反映了气化过程的能量利用效率。热效率

计算式为

η= L2n2
Lscmsc

×100% (4)

式中:L2为合成气的低位热值,MJ·kmol-1;Lsc=
28.22MJ·kg-1 为兰炭的低位热值;n2 为合成气的

物质的量,kmol。

2 结果与讨论

2.1 模型验证

采用与实验相同的条件进行模型验证,兰炭化

学链气化实验采用实验室固定床装置进行。实验步

骤如下:称取实验样品兰炭和载氧体各1g混合均

匀,进料温度为常温,气化反应器压力0.1MPa,温
度900℃;采用N2 作为载气,吹扫30min排尽实验

系统中残留的气体,流量设置为100mL·min-1;待
系统稳定后,将样品置于反应段,设置N2 的流量为

10mL·min-1,水蒸气流量为0.02mL·min-1,同
时用气袋收集生成的气体,反应时间为60min;实验

结束,采用气相色谱仪器测试集气袋中的气体产物

获得H2、CH4、CO和CO2 气体的浓度,同时关闭加

热装置和气体发生单元,继续用N2 吹扫,待反应器
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冷却至室温。
兰炭化学链气化实验结果与模拟结果如图2所

示,可知模拟结果与实验结果较为接近。其中 H2
的模拟结果略高于实验值,这是因为模拟系统过程

中忽略了CpHq 的生成,从而导致H2 的含量略有偏

高。同时,CO2 的模拟结果高于实验值,主要是由

于在模拟过程中采用的吉布斯反应器基于化学和

元素平衡,这种平衡假设会与实际反应过程中的

非平衡现象不符。在实际气化过程中,反应往往

不能达到理想的化学平衡[23],会受到温度、压力、
反应时间等因素的影响。这种非平衡状态会导致

CO2 的浓度不能达到理论平衡时的水平,实际浓

度可能较低。本文所建立的模型具备一定的适用

性,能够较为准确地预测兰炭化学链气化过程中

产物的变化。

图2 兰炭化学链气化实验结果与模拟结果对比

Fig.2 Comparisonofexperimentalandsimulation
resultsforsemi-cokeCLG

2.2 兰炭化学链系统自热运行参数优化

2.2.1 反应器温度的影响

兰炭化学链气化的主要产物为CO、H2、CH4 和

CO2,其中温度是影响兰炭化学链气化过程中反应

速率及合成气产率的重要因素之一。通过对气化反

应器和空气反应器温度的分析,来获得气化产物分

布。模拟条件为反应器操作压力设置0.1MPa,水
碳摩尔比为1。兰炭化学链气化系统自热运行时,
气化反应器温度(900~975℃)和空气反应器温度

(1000~1100℃)[24]对系统产生合成气影响的结果

如图3所示。可以看出,当气化反应器温度分别为

900、925、950、975℃时,空气反应器温度从900℃升

高至975℃,CO2 的生成量逐渐增加,而 H2、CO和

CH4 的浓度逐渐减少。这是因为气化反应器温度

一定时,空气反应器温度升高导致载氧体的循环量

增加,兰炭化学链气化自热运行时的参数如表4
所示。

(a)气化反应器温度为900℃

(b)气化反应器温度为925℃

(c)气化反应器温度为950℃

(d)气化反应器温度为975℃
图3 空气反应器温度对兰炭化学链气化的影响

Fig.3Effectofairreactortemperatureonsemi-cokeCLG
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表4 兰炭化学链气化自热运行时的参数

Table4Autothermaloperationparametersinsemi-cokeCLG

气化反应

器温度/℃

空气反应

器温度/℃

载氧体/

(t·h-1)
载热体/

(t·h-1)
载热体、

载氧体之比

900

1000 159.63 2600.43 16.29

1050 227.64 2382.36 10.44

1100 288.88 2183.41 7.56

925

1000 160.01 3457.77 21.61

1050 247.56 3093.73 12.49

1100 322.67 2774.21 8.59

950

1000 160.37 5172.12 32.25

1050 284.19 4417.88 15.55

1100 381.21 3806.15 9.98

975

1000 160.71 10314.67 64.18

1050 375.03 7736.30 20.63

1100 519.02 5851.43 11.27

高载氧体循环量使得可参与氧化反应的载氧体

量增加,消耗了气化反应器产生的部分合成气,从而

促进合成气的进一步氧化,导致CO2 浓度增加,而

H2、CO和CH4 的浓度下降,合成气总浓度和合成

气产率均呈现下降趋势。由此可见,当气化反应器

温度固定时,为了获得更高的合成气产率,应降低两

反应器间的载氧体循环量。基于上述分析,选择

1000℃ 作为空气反应器的温度,此时载氧体的循

环量更低,合成气产率为1700cm3·kg-1。当空气

反应器温度为1000℃时,结合图3可以看出,ξ从

气化反应器温度为900℃时的1.21下降至975℃
时的1.12,合成气的体积分数分别从气化反应器为

900℃时的79.89%上升至975℃时的80.99%,仅
提升了1.10%,而气化反应器的温度升高导致载氧

体和载热体的循环量增加,这与文献[25]结果一致。
随着气化反应器温度升高,为了维持系统的自热,需
要额外的能量输入,因此载氧体和载热体的循环量

必须增加,以确保足够的热量从空气反应器传输到

气化反应器。同时,载热体与载氧体的比从16.29
倍增加到64.18倍。为了减轻设备的运行负荷,节
约运行成本,优先采取气化反应温度为900℃。

2.2.2 水碳摩尔比的影响

水碳摩尔比β在化学链气化系统中起着至关重

要的作用,直接影响系统的流动性和运行特性。水

蒸气作为气化过程中重要的反应物,与碳发生反应

生成合成气。增加水蒸气的供给通常能够提高气化

反应速率,促进水蒸气与碳之间的反应生成合成气。

较高的蒸汽流率有助于保持反应的高效性,并增加

气化产物的生成量。然而,较低的蒸汽流率可能导

致气化反应的不完全性,从而减少气化产物的产量,
甚至使气化过程变得不稳定[26]。

气化反应器温度为900℃、空气反应器温度为

1000℃条件下,不同水碳摩尔比下系统自热运行时

合成气体积分数、ξ和合成气产率的结果如图4、
图5所示。从图4可以看出,随着水碳摩尔比的增

加,CO、CH4 的体积分数降低,而 H2、CO2 的体积

分数则上升。水蒸气的增加有助于水煤气反应的进

行(C+H2O→CO+H2),从而生成更多的 H2。因

此,随着水碳摩尔比的增加,H2 的体积分数也随之

上升。同时,随着水碳摩尔比的增加,系统内水蒸气

分压上升,促使水蒸气与CO反应生成CO2(CO+
H2O→CO2+H2),反应趋向正向进行,导致CO2 的

体积分数会上升。过量的水蒸气促进了这一反应,
使得更多的CO转化为CO2。然而,过量的水蒸气

可能会导致系统热量的损失,降低气化反应效率,使
得合成气的总体体积分数下降。

 图4 水碳摩尔比对兰炭化学链气化气体体积分数的

影响

Fig.4 Effectofwatertocarbon molarrationonthegas
concentrationinsemi-cokeCLG

水碳摩尔比对兰炭化学链气化的ξ和合成气产

率的影响如图5所示,可知随着水碳摩尔比的增加,
气化产物中的ξ逐渐增加,但合成气产率降低。这

是由于CO体积分数的降幅高于 H2 体积分数增加

的幅度,而且随着蒸汽流速的增大,系统自热平衡所

需的固体循环流率增加,导致部分合成气被消耗用

于燃烧放热[25]。为了优化合成气的产率和浓度,水
碳摩尔比需要在一定范围内调节,以平衡水蒸气对

反应速率、气体生成和反应温度的影响。因此,水碳

摩尔比应控制在1.1~1.3之间,对应的水流量为
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99.91~118.07t·h-1。当水碳摩尔比为1.2时,水
蒸气流量为108.99t·h-1。

 图5 水碳摩尔比对兰炭化学链气化 H2/CO和

合成气产率的影响

Fig.5Effectofwatertocarbonmolarrationonthe
H2/COandsyngasyieldinsemi-cokeCLG

综上所述,兰炭化学链气化系统最佳自热运行

条件如下:兰炭气化反应器温度为900℃,空气反应

器温度为1000℃,水蒸气流量为108.99t·h-1,空
气流量为247.25t·h-1,载氧体CaSO4/Fe2O3 与

兰炭给料量的质量比为1.92,载热体Al2O3 与载氧

体CaSO4/Fe2O3 的质量比为16.29。
反应温度对气化反应器热负荷的影响如图6所

示,当气化反应温度为900℃,系统稳定运行时,载
氧体的流量为167.10t·h-1,载热体的流量为

2722.17t·h-1,系统热负荷为0。载氧体和载热

体放热量是一定的,当温度升高时,会促进气化反

应,放热量不足以维持反应,则系统温度会降低;温
度降低,反应速度降低,吸热量减少,系统温度会升

高。系统表现出负反馈特性。

图6 反应温度对气化反应器热负荷的影响

Fig.6 Effectofreactiontemperatureonheat
dutyofgasificationreactor

2.3 平衡计算

2.3.1 相平衡

空气反应器是载氧体再生的重要部分,其主要

作用是通过将载氧体与空气接触,使其在高温条件

下发生氧化还原反应,从而恢复载氧体的氧化态,并
为下 一 个 循 环 提 供 充 足 的 氧。本 文 以 Fe2O3、

CaSO4 为载氧体的化学链气化过程,重点探讨其在

空气反应器中实现相平衡的行为。Fe2O3 的氧化过

程为4Fe3O4+O2→6Fe2O3,该反应为强烈放热反

应,具有较高的热动力学稳定性。在800~1000℃
较高温度下,Fe2O3 能够迅速从Fe3O4 的氧化态恢

复为Fe2O3,确保载氧体的循环使用并释放大量热

量。CaSO4 在空气反应器中的氧化反应为CaS+
2O2→CaSO4,这一氧化过程同样是放热反应,释放

热量并促进载氧体的再生。

图7 空气反应器载氧体相平衡示意图

Fig.7Phaseequilibriumdiagramofoxygencarrierintheair
reactor

空气反应器载氧体相平衡示意图如图7所示,
空气与载氧体摩尔量之比α与载氧体流量的关系结

果表明,随着空气与载氧体摩尔量比的增加,FeO
逐渐被氧化为 Fe3O4,进一 步 增 加 空 气 流 量 时,

Fe3O4 又会被氧化为Fe2O3。当空气与载氧体摩尔

量比达到13.8时,FeO被完全氧化为Fe2O3。对于

CaSO4 而言,当空气与载氧体摩尔比为13时,CaS
被完全氧化为CaSO4。在空气反应器中,Fe2O3 和

CaSO4 的氧化反应需要满足热力学平衡条件,以最

大化氧化效率。平衡条件涉及反应温度、氧分压以

及载氧体的活性等因素。在高温条件下,Fe2O3 的

氧化态稳定性较高,且其相平衡易于维持,CaSO4
在高温下可能因氧分压波动而发生部分分解为

CaO和SO2。因此,在实际应用中,需精确控制空气

流量和氧含量,以维持 CaSO4 的稳定性,Fe2O3、

CaSO4 作为载氧体,在空气反应器中的相平衡行为

影响着化学链气化的氧传递能力和系统热效率。
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2.3.2 物料平衡

物料平衡是对系统中物料的输入、输出和累积

进行计算与分析的过程,物料平衡目的是确保物料

在物理和化学过程中的平衡,验证过程的质量和数

量关系。基本原理是物质在一个封闭系统内遵循质

量守恒定律,即输入的总质量等于输出的总质量加

上系统内的积累量

∑min =∑mout (4)

式中:min为入口质量流量,t·h-1;mout为出口质量

流量,t·h-1。兰炭化学链气化反应单元入口、出口

流股的质量流量以及组成如表5所示。
表5 兰炭气化反应单元计算结果

Table5Calculationresultsofthegasificationreactor

流程 项目
质量流量/

(t·h-1)
质量流量/

(t·h-1)

输入

兰炭 83.33

水蒸气 108.99

载氧体 167.10

载热体 2722.17

3081.59

输出

载氧体 119.45

载热体 2722.17

灰 13.25

合成气 80.13

烟气 146.59

3081.59

  由表5可以看出,当兰炭的给料量为83.33t·h-1

时,气 化 反 应 单 元 出 口 中 合 成 气 的 质 量 流 量 为

80.13t·h-1。空气反应单元发生的反应是载氧体

的氧化再生反应,其入口、出口流股的质量流量以及

组成如表6所示,可知载氧体通过与空气反应实现

了完全再生。

表6 兰炭空气反应单元计算结果

Table6Calculationresultsoftheairreactor

流程 项目
入口质量

流量/(t·h-1)

出口质量

流量/(t·h-1)

输入

空气(空气反应器) 247.25

载氧体 Me 119.45

载热体 2722.17

3088.87

输出

载氧体 MeO 167.10

载热体 2722.17

欠氧空气 199.60

3088.87

2.4 系统热效率

为了进一步比较兰炭化学链气化与常规气化系

统的热效率,建立了常规兰炭气化工艺系统,如图8
所示。两个系统的主要区别在于:化学链气化技术通

过载氧体替代空分制氧实现氧的提供;常规兰炭气化

系统选择氧气作为气化剂,其中O2 占比95%,Ar占

比5%,制氧耗功以0.38kW·h·kg-1计算[27]。

图8 兰炭常规气化工艺系统图

Fig.8Processflowdiagramofconventionalsemi-cokegasificationsystem

  通过模拟计算,得到兰炭化学链气化和常规

兰炭气化合成气摩尔流量(q),如表7所示。整

体上,由于省去了空分制氧过程,兰炭化学链气

化系统的热效率为83.81%高于常规兰炭气化系

统的热效率80.51%,表现出显著的性能优势和发

展潜力。
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表7 常规兰炭气化和兰炭化学链气化系统热效率

分析

Table7 Thermalefficiencyofconventionalgasificationand

CLGforSemi-coke

参数
数值

常规气化 化学链气化

qCO/(kmol·h-1) 2587.89 2573.18
qH2/(kmol·h

-1) 3606.35 3632.09
qCH4/(kmol·h

-1) 0.22 0.28
空分能耗/MJ 68885.73
热效率/% 80.51 83.81

3 结 论

本文建立了2000t/d的兰炭化学链气化模型,
通过模拟结果与实验结果的对比验证了模型的准确

性,确定了兰炭化学链反应系统的最佳自热运行条

件,并与常规兰炭气化系统的热效率进行了对比。
结合相平衡和物料衡算对系统进行了可行性研究。
这些研究结果对兰炭化学链气化技术在工程应用过

程中的发展具有重要意义,得到如下主要结论。
(1)当兰炭的给料量为83.33t·h-1时,气化反

应器温度在900~975℃和空气反应器温度在1000~
1100℃范围内自热运行进行优化时,气化反应器的

最佳温度为900℃,空气反应器温度为1000℃。此

时,载氧体的循环量更低,获得更高产率的合成气为

1700cm3·kg-1。
(2)系统自热运行时,随着水碳摩尔比的增加,

气化产物中ξ逐渐增大,合成气产率降低。水碳摩

尔比应保持在1.1~1.3之间,对应的水流量为

99.91~118.07t·h-1。
(3)兰炭化学链系统的最佳自热运行条件为:兰

炭气化反应器温度900℃,空气反应器温度1000℃,
空气流量247.25t·h-1,载氧体CaSO4/Fe2O3 与

兰炭给料量的质量比1.92,载热体Al2O3 与载氧体

CaSO4/Fe2O3 的质量比为16.29。气化反应单元出

口中合成气的质量流量为80.13t·h-1,载氧体通

过与空气反应实现了完全再生。
(4)整体上,由于省去了空分制氧过程,兰炭化

学链气化系统的热效率为83.81%,高于常规兰炭

气化系统的热效率80.51%,表现出显著的性能优

势和发展潜力。
(5)兰炭化学链气化系统具有负反馈特性,系统

能够保持稳定运行,但仍存在一些局限性。系统在

工业化过程中面临复杂的技术和经济问题,尤其是

在大规模应用时,由于较大载氧体量的使用,设备投

资和运行维护成本可能较高。
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