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摘要:化学环制氢工艺现有流程模拟平台无法对其进行有效仿真ꎬ限制了反应器尺寸设计及工艺优化过程ꎮ 基于轴向扩散

模型建立了双流化床反应器化学环制氢工艺ꎬ优化了反应器的结构及操作参数ꎬ为化学环制氢工艺提供了理论指导ꎻ所建立的

流化床反应器轴向扩散模型可充分模拟工业尺度反应器中天然气与金属氧化物的重整反应过程ꎻ优化结果表明ꎬ利用商业化模

拟平台建立的化学环制氢工艺流程可高效产出氢气ꎬ氢气 / 甲烷比例达到 ２３２％ꎬ平均制氢成本为 １􀆰 １ 万元 / ｔꎮ
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　 　 氢气是炼油厂、化工厂的重要原料ꎮ 常规工艺

中ꎬ氢气主要通过天然气蒸汽重整、天然气的热裂

解、煤气化等工艺进行生产[１－２]ꎮ 目前化工厂中普

遍采用的天然气蒸汽重整制氢方法占有 ８５％以上

的市场份额ꎮ 然而该工艺能量利用效率较低ꎬ且天

然气重整反应需要大量燃料燃烧提供热量ꎬ这部分

燃料往往由部分原料天然气提供ꎬ降低了原料利用

率和氢气产率[３－５]ꎮ
化学环重整制氢技术具有能量效率高、氢气产

率高等优势ꎬ因而得到广泛关注和研究[６]ꎮ 化学环

制氢工艺通过将天然气重整制氢反应的氧化和还原

反应分区、分步进行ꎬ并以金属氧化物作为载体在之

间传递氧以及热量ꎬ降低了反应苛刻度ꎬ提高了吸热

和放热反应之间热交换的能量效率ꎬ同时也使甲烷中

的氢原子充分转化为氢气ꎬ可以提升氢气产率[７－９]ꎮ

虽然化学环制氢技术被广泛研究ꎬ但受限于工

艺设计与优化水平ꎬ目前该技术仅能实现中试运

行[１０－１２]ꎮ 一方面ꎬ化学环制氢技术的反应器设计和

工艺参数优化等问题需要基于机理模型的理论工具

进行指导ꎻ另一方面ꎬ化学环制氢技术需要与现有制

氢工艺其他流程进行匹配与优化ꎬ需要有效的流程

模拟与优化方法提升工艺设计效率[１３－１５]ꎮ 然而目

前商业化模拟软件平台并未提供化学环制氢工艺的

模拟优化工具ꎬ影响了该技术的研发与应用ꎮ
针对上述问题ꎬ本研究建立了双流化床反应器

化学环制氢反应器及工艺模型ꎬ通过该模型实现了

化学环制氢工艺的模拟与优化ꎻ采用轴向分散模型

算法对反应器进行建模ꎬ充分考察流化床反应器传

质因素对反应效率的影响ꎻ通过将所建立的模型嵌

入商业化模拟平台中ꎬ实现了制氢全流程工艺的模
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拟ꎮ 本研究为化学环制氢工艺的设计、优化过程提

供了高效、准确的理论工具ꎬ可为化学环制氢工艺的

工业放大设计提供指导ꎮ

１　 反应器建模

１􀆰 １　 反应机理

本研究针对双流化床化学环天然气重整制氢工

艺进行建模与考察ꎬ催化剂为 ＮｉＯ 氧载体催化剂ꎬ
反应体系由重整反应器和空气反应器构成ꎮ 在重整

反应器中 ＣＨ４ 与 ＮｉＯ 发生重整反应ꎬＮｉＯ 被还原成

金属 Ｎｉꎻ当有水蒸汽存在时ꎬＣＨ４ 同时会发生蒸汽

重整反应ꎬ生成 Ｈ２ 以及部分 ＣＯꎬＣＯ 继续与水蒸汽

进行水汽变换反应生成 ＣＯ２ 以及 Ｈ２ꎮ 重整反应器

中反应如下:
ＣＨ４(ｇ) ＋ Ｈ２Ｏ(ｇ) 􀜩􀜨􀜑 ＣＯ(ｇ) ＋ ３Ｈ２(ｇ)ꎬ

ΔＨ２９８ Ｋ ＝ ２０６ ｋＪ / ｍｏｌ (１)
ＣＯ(ｇ) ＋ Ｈ２Ｏ(ｇ) 􀜩􀜨􀜑 ＣＯ２(ｇ) ＋ Ｈ２(ｇ)ꎬ

ΔＨ２９８ Ｋ ＝ － ４１ ｋＪ / ｍｏｌ (２)
ＮｉＯ(ｓ) ＋ １ / ４ＣＨ４(ｇ) → １ / ４ＣＯ２(ｇ) ＋ １ / ２Ｈ２Ｏ(ｇ) ＋

Ｎｉ(ｓ)ꎬΔＨ２９８ Ｋ ＝ ４３􀆰 ７ ｋＪ / ｍｏｌ (３)
　 　 在空气反应器中ꎬ金属 Ｎｉ 被氧化为 ＮｉＯꎮ 空气

反应器中反应如下:
Ｎｉ(ｓ) ＋ １ / ２Ｏ２(ｇ) → ＮｉＯ(ｓ)ꎬ

ΔＨ２９８ Ｋ ＝ － ２４４ ｋＪ / ｍｏｌ (４)
　 　 在重整反应器中ꎬＣＨ４ 与 ＮｉＯ 发生的重整反应

和 ＣＨ４ 与水蒸汽发生的蒸汽重整反应需要吸收大

量热量ꎻ在空气反应器中ꎬ金属 Ｎｉ 被氧化成 ＮｉＯ 放出

大量热量ꎬ通过金属氧载体 ＮｉＯ 将热量传递至重整反

应器ꎬ为重整反应提供热量补充ꎬ实现能量自给ꎮ
１􀆰 ２　 流化床反应器建模

本研究采用双流化床反应器化学环制氢工艺ꎮ
流化床中的流动状态非常复杂ꎬ固相颗粒的轴向流

动伴随有剧烈的返混ꎬ因而现有商业化模拟软件中

的平推流反应器或全混流反应器无法对传质过程进

行有效模拟[１６－１７]ꎮ 为提高对工业级流化床反应器的

模拟效率ꎬ本研究采用轴向分散模型对流化床反应器

进行建模ꎮ 轴向分散模型是一种非理想流动模型ꎬ通
过引入轴向分散系数近似模拟耗散流动过程ꎬ使一维

反应器模型也可以准确模拟实际流化床的传质－反应

过程ꎮ 重整反应器和空气反应器的连续性方程如下:
∂Ｃ / ∂ｔ ＝ Ｄｅ(∂２Ｃ / ∂ｚ２) － ｕ(∂Ｃ / ∂ｚ) ＋ Ｒ (５)

式中ꎬＤｅ 为轴向分散系数ꎻＣ 为组分浓度ꎻＺ 为轴向

位置ꎻｕ 为流体速度ꎻＲ 为源项ꎮ
轴向分散模型为非稳态传质模型ꎬ通过轴向分

散系数来对单位时间内进出微元的两相气体流的浓

度误差进行修正ꎬ将二维返混状态降维ꎬ减少计算

量ꎬ从而使模拟结果更精确ꎮ 轴向分散系数 Ｄｅ 可由

下式求得:
Ｄｅ ＝ ０􀆰 ７３Ｄｍ ＋ (０􀆰 ５ｕｓｄｐ) / (１ ＋ ９􀆰 ４９Ｄｍ / ｕｓｄｐ) (６)

式中ꎬｄｐ 为粒子的直径ꎻｕｓ 为间隙气体速度ꎻＤｍ 为

平均分子扩散率ꎮ
式(５)中的源项 Ｒ 为一级动力学反应ꎬ反应速

率常数采用阿伦尼乌斯(Ａｒｒｈｅｎｉｕｓ)方程计算:
ｋ ＝ Ａ􀅰ｅｘｐ( － Ｅａ / ＲＴ) (７)

式中ꎬｋ 为反应速率常数ꎻＡ 为指前因子ꎻＥａ 为活化

能ꎻＲ 为摩尔气体常数ꎻＴ 为温度ꎮ
连续性方程的边界条件为:

－ Ｄｅ(ｄＣ / ｄｚ) ＝ ｕ(Ｃ － Ｃ０)ꎬｚ ＝ ０
ｄＣ / ｄｚ ＝ ０ꎬｚ ＝ Ｌ (８)

　 　 式(５)为一组偏微分方程ꎬ本研究采用有限体

积法对偏微分方程进行求解ꎮ

２　 化学环制氢工艺流程模拟

２􀆰 １　 模型与模拟软件间的数据通信

目前ꎬ大多数研究者在 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 中对化学环

制氢工艺系统进行建模[１８－２０]ꎮ 但这类商用模拟软

件缺乏适用于化学环重整制氢反应器的针对性模

块ꎬ且其内置的通用反应器模块在复杂的反应网络

中收敛性能较差ꎬ通常需要几分钟才能达到收敛ꎬ并
且对初始值也有很高的依赖性ꎬ这在仿真过程中造

成了严重的收敛问题ꎮ
为了提高化学环重整制氢工艺过程的计算效率

和精度ꎬ本研究基于轴向扩散模型开发了 ２ 个自定

义的 Ａｓｐｅｎ Ｈｙｓｙｓ 扩展来模拟重整反应器与空气反

应器中的传质过程ꎮ 通过 Ｗｉｎｄｏｗｓ 的 ＣＯＭ 端口实

现 Ａｓｐｅｎ Ｈｙｓｙｓ 与 Ｐｙｔｈｏｎ 间的数据通信ꎮ 反应器模

型各类物性数据在 Ｐｙｔｈｏｎ 中进行偏微分计算ꎬ计算

过程被编码成 ｐｙｔｈｏｎ 脚本ꎬ通过执行编程自动求

解ꎬ直至收敛ꎮ 建模过程原理如图 １ 所示ꎮ

图 １　 仿真流程
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２􀆰 ２　 工艺设计与建模

本研究建立了一种双流化床反应器化学环制氢

工艺模型ꎬ由双流化床反应器单元、水汽变换单元和

气体分离单元组成ꎮ 输入原料为天然气、水蒸汽ꎬ
ＮｉＯ 为金属氧载体ꎬ产品为氢气ꎮ 天然气输入重整

反应器经过重整变换后得到含 Ｈ２、ＣＯ、ＣＯ２ 的合成

气及金属 Ｎｉꎬ金属 Ｎｉ 输入至空气反应器氧化为

ＮｉＯꎬＮｉＯ 重新输回重整反应器构成化学循环ꎻ合成

气经水汽变换去除 ＣＯꎬ产生富氢气体ꎻ最后经气体

分离单元变压吸附将氢气提纯至体积分数 ９９％ꎮ
工艺设计如图 ２ 所示ꎬ天然气的进料流量设置为

３􀆰 ５４９×１０３ ｍ３ / ｈ 的常数ꎬ在此配置下ꎬ可以对系统

运行条件、能量平衡和经济性进行适当的分析和

优化ꎮ

图 ２　 化学环制氢工艺流程

３　 结果与分析

３􀆰 １　 反应器优化

双反应器化学环制氢工艺的核心设备是重整反

应器ꎮ 流化床重整反应器内部传质过程受表观流速

与轴向分散系数 Ｄｅ 的影响ꎬ相互关系如图 ３ 所示ꎮ
从图 ３ 中可以看出ꎬ随着重整反应器直径的增大ꎬ反
应器内部表观流速与 Ｄｅ 逐渐减小ꎬ反应器内气体沿

轴向分散程度降低ꎬ返混状态减弱ꎮ 轴向分散系数

Ｄｅ 与表观流速呈正相关ꎬ反应器直径的变化引起了

表观流速的改变ꎬ因此反应器直径是影响轴向分散

系数 Ｄｅ 的主要因素ꎮ

１—轴向分散系数ꎻ２—表观流速

图 ３　 反应器直径与表观流速、轴向分散

系数间的关系

为进一步优化设计反应器ꎬ分析了反应器尺寸

在不同温度下对甲烷转化率的影响ꎬ通过比较甲烷

的转化率可以反映反应器的性能ꎬ结果如图 ４ 所示ꎮ

反应器尺寸越大ꎬ甲烷转化率越高ꎬ在反应温度为

７００℃时ꎬ当重整反应器直径达到 １􀆰 ５ ｍꎬ高度达到

　 　 　 　 　 　 　

(ａ)５００℃

(ｂ)６００℃

(ｃ)７００℃
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(ｄ)８００℃

反应器直径:１—１􀆰 ０ ｍꎻ２—１􀆰 ３ ｍꎻ３—１􀆰 ５ ｍꎻ４—１􀆰 ７ ｍ

图 ４　 不同温度下反应器尺寸对甲烷

转化率的影响图

１５ ｍ 后ꎬ甲烷转化率增长趋势趋于平缓ꎮ 仅通过增

大反应器尺寸(降低空速)来提高甲烷转化效果已

较为微弱ꎬ考虑到增加反应器尺寸所需的成本ꎬ直径

为 １􀆰 ５ ｍ、高度为 １５ ｍ 的重整反应器经济性更高ꎮ
３􀆰 ２　 反应温度及 ＮｉＯ 通量的影响

化学环制氢工艺的反应温度是影响氢气 /甲烷

比例、ＮｉＯ 转化率的重要参数ꎮ 图 ５ 分别反映了反

应温度对氢气 /甲烷比例、ＮｉＯ 转化率的影响ꎮ 结果

表明ꎬ氢气 /甲烷比例、ＮｉＯ 转化率随反应温度的升

高而增大ꎬ当反应温度大于 ７００℃时ꎬ增长趋势趋于

平缓ꎮ 考虑到原料预热成本ꎬ在反应温度为 ７００℃
条件下ꎬ系统能够良好运行并可实现较高经济性ꎮ

(ａ)反应温度对氢气 / 甲烷比例的影响

(ｂ)反应温度对 ＮｉＯ 转化率的影响

ＮｉＯ:１—４ ０００ ｋｍｏｌ / ｈꎻ２—６ ０００ ｋｍｏｌ / ｈꎻ
３—８ ０００ ｋｍｏｌ / ｈꎻ４—１０ ０００ ｋｍｏｌ / ｈ

图 ５　 反应温度对制氢工艺的影响

从图 ５ 中可以观察到ꎬ随着 ＮｉＯ 通量增大ꎬ氢
气 /甲烷比例逐渐升高ꎬＮｉＯ 的转化率逐渐降低ꎮ 当

反应温度达到 ７００℃ꎬＮｉＯ 通量达到 ６ ０００ ｋｍｏｌ / ｈ
(即 ＮｉＯ / ＣＨ４ 比例为 ３􀆰 ９８)后ꎬ氢气 /甲烷比例逐渐

趋近于极限值ꎮ 此时系统内循环的 ＮｉＯ 已足够与

甲烷反应ꎬ通过增加 ＮｉＯ 通量以提高氢气 /甲烷比

例效果不再明显ꎬ过剩的 ＮｉＯ 不参与反应ꎬ且会降

低反应物浓度ꎬ限制反应效率ꎮ
３􀆰 ３　 重整反应器入口蒸汽流量的影响

氢气主要来源于重整反应器中发生的蒸汽甲烷

重整反应ꎬ图 ６(ａ)反映了输入重整反应器的蒸汽流

量对氢气 /甲烷比例的影响ꎬ图 ６(ｂ)反映了输入蒸

汽流量对 ＮｉＯ 转化率的影响ꎮ 从图中可以看出ꎬ输
入蒸汽流量与氢气 /甲烷比例呈正相关ꎮ 但随着输

入蒸汽流量的增多ꎬＮｉＯ 转化率线性降低ꎬ这意味着

甲烷与蒸汽发生的重整反应增强ꎬ甲烷与 ＮｉＯ 发生

的还原反应减弱ꎬ蒸汽甲烷重整反应在竞争中占据

了主导ꎮ ＮｉＯ 转化率的降低使得输入空气反应器的

金属 Ｎｉ 含量减少ꎬ在空气反应器中金属 Ｎｉ 与空气

的还原反应降低ꎬ反应放出的热量减少ꎬ影响双反应

器间热量传送ꎮ 因此ꎬ输入燃料反应器中的蒸汽流

量不宜过多ꎮ

(ａ)蒸汽输入流量对氢气 / 甲烷比例的影响

(ｂ)蒸汽输入流量对 ＮｉＯ 转化率的影响

ＮｉＯ:１—４ ０００ ｋｍｏｌ / ｈꎻ２—６ ０００ ｋｍｏｌ / ｈꎻ

３—８ ０００ ｋｍｏｌ / ｈꎻ４—１０ ０００ ｋｍｏｌ / ｈ

图 ６　 输入重整反应器的蒸汽流量对

制氢工艺的影响图

３􀆰 ４　 系统能量分析

化学环制氢工艺优势在于系统能够实现能量平

衡ꎬ无需燃烧燃料气来补充能量ꎬ然而系统的一些操

作条件会对系统的能量平衡产生影响ꎮ 图 ７ 分别分
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析了系统操作温度、输入蒸汽流量对系统能量平衡

的影响ꎮ 通过将空气反应器中反应所放出的热量与

重整反应器中反应所需吸收的热量求和来确定系统

的能量平衡ꎬ系统能量为负代表系统可以输出热量ꎬ
即能够实现能量平衡ꎮ

(ａ)温度对能量平衡的影响

(ｂ)蒸汽输入流量对能量平衡的影响

ＮｉＯ:１—４ ０００ ｋｍｏｌ / ｈꎻ２—６ ０００ ｋｍｏｌ / ｈꎻ
３—８ ０００ ｋｍｏｌ / ｈꎻ４—１０ ０００ ｋｍｏｌ / ｈ

图 ７　 不同操作条件对系统能量平衡的影响图

从图 ７( ａ)中可以看出ꎬ当 ＮｉＯ 通量为 ６ ０００
ｋｍｏｌ / ｈ 时ꎬ系统操作温度要高于 ５００℃才能够实现

能量平衡ꎮ 从图 ７(ｂ)中可得到ꎬ当输入重整反应器
的蒸汽流量超过 ５５０ ｋｍｏｌ / ｈ(即 Ｈ２Ｏ / ＣＨ４ 比例为

０􀆰 ３６)时ꎬ系统无法达到能量平衡ꎮ 这一结果验证

了 ３􀆰 ３ 节中输入蒸汽流量不能过高的分析结果ꎮ
３􀆰 ５　 技术经济评估

从上述分析中可见ꎬ系统操作温度和重整反应

器的蒸汽输入量是影响化学环制氢工艺的主要因

素ꎬ为研究双流化床反应器化学环制氢工艺的经济

性ꎬ分析了系统操作温度和重整反应器的蒸汽输入

量对制氢成本的影响ꎬ结果如图 ８ 所示ꎮ

图 ８　 系统操作温度和蒸汽输入量对

制氢成本的影响

随着蒸汽输入量的增加和温度的升高ꎬ每吨氢

气所需生产成本逐渐降低ꎮ 由前节分析可知ꎬ系统

最优操作温度约为 ７００℃ꎬ蒸汽输入最大流量约为

５５０ ｋｍｏｌ / ｈꎬ在此操作条件下可确定图 ８ 中成本最

小区域ꎬ在此区域内选择了一组较优的运行条件进

行模拟ꎮ 系统运行条件及模拟运行结果如表 １ 所

示ꎮ 可以看到ꎬ在此运行条件下ꎬ氢气 /甲烷比例、甲
烷转化率和氢气纯度均达到了较高的比例ꎬ且全系

统能够实现能量平衡ꎮ
表 １　 系统运行条件及模拟运行结果

名称 值 名称 值

重整反应器直径 / ｍ １􀆰 ５ 天然气流量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) １５２３

重整反应器高度 / ｍ １５ 甲烷转化率 ９８􀆰 ８

温度 / ℃ ７００ 氢气 / 甲烷 ２􀆰 ３２

压力 / ｋＰａ ３５００ 氢气纯度 ９９􀆰 ９

ＮｉＯ 通量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) ６０００ 能量平衡 / ＭＪ －２５􀆰 ５

蒸汽流量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) ５００

为了进一步研究双流化床反应器化学环制氢工

艺的经济性ꎬ在相同的天然气输入量条件下ꎬ比较了

该工艺与传统的蒸汽甲烷重整制氢工艺的制氢成

本ꎮ 双流化床反应器化学环制氢工艺的主要装置包

括重整反应器、空气反应器、ＷＧＳ 反应器和分离装

置(ＰＳＡ)等ꎬ在计算设备折旧成本时ꎬ选择装置最低

使用年限 １５ 年来进行单位小时成本归算ꎬ目的是补

偿外壳、管道、压缩机等未归算设备的成本ꎬ平衡低

估的可能性ꎬ以提供比较合理的结果ꎮ 除此之外ꎬ成
本还包括输入原料天然气、蒸汽的费用以及 ＮｉＯ 损

失的费用ꎮ 根据表 ２ 原料市场价格ꎬ分别对双流化

床反应器化学环制氢工艺制氢成本和传统的蒸汽甲

烷重整制氢(ＳＭＲ)工艺制氢成本进行价格归算ꎬ归
算结果如表 ３ 所示ꎮ 计算结果显示ꎬ相比于 ＳＭＲ 工

　 　 　 　 　 　 　 表 ２　 原料价格 元 / ｔ

名称 天然气 水蒸汽 氧化镍 氢气

价格 ３６００ ４３０ ４５００００ １７８００

表 ３　 制氢成本

名称 描述
化学

环制氢

蒸汽甲烷

重整制氢

设备 ＳＭＲ 反应器 / 万元 — ２６３３

　 重整反应器 / 万元 ３７７２ —

　 空气反应器 / 万元 ６６１８ —

　 ＷＧＳ 反应器 / 万元 ３７８６ ３９８５

　 变压吸附 ＰＳＡ / 万元 １０３９０ ８６１２

　 设备折旧总计 / (万元􀅰ｈ－１) ０􀆰 １５７ ０􀆰 ０９９
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续表

名称 描述
化学

环制氢

蒸汽甲烷

重整制氢

进料 天然气 / (万元􀅰ｈ－１) ８􀆰 ６０４ ８􀆰 ６０４

　 水蒸汽 / (万元􀅰ｈ－１) ０􀆰 ３０６ ５􀆰 １１７

　 氧化镍 / (万元􀅰ｈ－１) ０􀆰 ８０４ —

　 原料成本总计 / (万元􀅰ｈ－１) ９􀆰 ７１４ １３􀆰 ７２０

制氢成本 / (万元􀅰ｈ－１) １􀆰 １１０ １􀆰 ７９３

艺ꎬ本研究所建立的双流化床反应器化学环制氢工

艺可大幅减少水蒸汽的成本ꎬ且总制氢成本降低了

６ ８３０ 元 / ｔꎮ

４　 结论

建立了一种双流化床反应器化学环制氢工艺模

型ꎬ通过双流化床反应器单元、水汽变换(ＷＧＳ)单

元和气体分离单元实现氢气的制备和提纯ꎮ 通过采

用基于轴向分散模型的算法ꎬ获得了能够充分模拟

工业尺度反应器的流化床反应器传质－反应模型ꎮ
通过在商业化模拟平台中嵌入传质－反应模型ꎬ实
现了化学环制氢工艺全流程的模拟ꎮ

在天然气的进料流量为 ３􀆰 ５４９×１０３ ｍ３ / ｈ 的条

件下ꎬ对该工艺模型进行了反应器尺寸设计分析、反
应温度分析、ＮｉＯ 通量和重整反应器输入蒸汽流量

分析以及系统能量平衡分析ꎮ 结果表明ꎬ反应温度

在 ７００℃时氢气 /甲烷比例较高ꎬＮｉＯ 通量与天然气

输入流量比例为 ３􀆰 ９８ 条件下 ＮｉＯ 转化率更高ꎬ重整

反应器输入蒸汽流量越大氢气 /甲烷比例越高ꎬ由能

量分析可以得到重整反应器输入蒸汽流量与天然气

输入流量比例最高为 ０􀆰 ３６ꎬ否则系统无法实现能量

自给ꎮ
在以上分析的基础上选取了一组优化的运行条

件进行经济性分析ꎮ 分析结果表明ꎬ在此运行条件

下氢气体积分数可达 ９９􀆰 ９％ꎬ氢气 /甲烷比例达到

了 ２３２％ꎬ平均制氢成本为 １􀆰 １ 万元 / ｔꎬ与传统的蒸

汽甲烷重整制氢工艺相比ꎬ制氢成本减少了 ６ ８３０
元 / ｔꎬ并且系统能够实现热量自给ꎮ 本研究可为化

学环制氢工艺的工业放大设计提供指导ꎮ
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