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摘要:利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 流程模拟软件构建了煤焦化学链气化流程模型ꎬ包括空气反应器(ＡＲ)和燃料反应器(ＦＲ)等ꎮ 在对

上述模拟流程分析时发现ꎬ化学链气化流程中的载氧体存在着提供晶格氧和提供气化能量的作用ꎬ两者存在高度耦合ꎮ 模拟结
果表明ꎬ采用 Ｇｉｂｂｓ 自由能最小化方法所搭建的模型ꎬ可以准确预测气化产物的产率、产物组成等ꎮ 同时进行了效率分析ꎬ发
现借助在载氧体中掺杂惰性组分的方法可有效解决载氧体供氧和供能的耦合问题ꎬ有效提高冷煤气效率和效率ꎬ分别由
６０􀆰 ９％和 ６７􀆰 ３％提升至 ７１􀆰 ３％和 ７５􀆰 １％ꎮ 此外ꎬ合成气中 Ｈ２ 和 ＣＯ 含量分别由 １８􀆰 １％和 ６４􀆰 ６％提高到 ２２􀆰 １％和 ７５􀆰 ０％ꎮ
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　 　 我国能源禀赋是富煤、贫油、少气ꎬ尽管近些年

来我国能源结构不断优化ꎬ煤炭消费比例不断下降ꎬ
但煤炭消费依然占据主导地位ꎮ 根据 ２０２２ 年公布

的«ＢＰ 世界能源统计年鉴»ꎬ我国 ２０２１ 年的一次能

源消费增长 ７􀆰 １％ꎬ其中煤炭占比 ５４􀆰 ７％ꎬ碳排放量

增长 ５􀆰 ８％[１]ꎮ 推进煤炭清洁高效利用对实现碳达

峰和碳中和目标具有重要意义[２]ꎮ
煤气化技术是煤炭清洁高效利用的核心技术ꎮ

化学链技术在气化领域的拓展和应用不仅丰富了化

学链技术的内涵ꎬ也为能源的高效转化和清洁利用

提供了新的途径ꎮ
化学链气化技术(ＣＬＧ)原理是使用金属氧化

物、钙钛矿等含氧化合物作为载氧体将气化过程分

解为燃料反应器中以载氧体中的晶格氧代替分子氧

实现固体燃料气化和失去晶格氧的载氧体在空气反

应器氧化再次获得晶格氧 ２ 个过程ꎬ使气化工艺由

分子氧供氧的剧烈反应ꎬ变为由载氧体间接供氧反

应ꎬ降低了损失ꎬ有利于实现能量的梯级利用和

ＣＯ２ 的分离[３－５]ꎮ
在对 ＣＬＧ 过程的能量研究过程中ꎬ大多研究采

用部分燃料过度氧化[６－７] 和提高 ＡＲ 到 ＦＲ 的热传

输的方式[８－９]ꎬ但很明显的是前者在 ＣＬＧ 过程中是

不理想的ꎮ 因此ꎬ为了防止燃料的过度氧化ꎬ在

ＣＬＧ 过程中必须限制系统中的载氧体的用量ꎬ与此

同时ꎬ还要保证在载氧的过程中获得足够的能量以

满足系统的需求ꎮ 当该过程的净热量释放为零(忽
略热损失)时ꎬＣＬＧ 便达到自热运行ꎬ即该过程中在

不依赖外部加热的情况下最大限度地利用原料中的

化学能ꎮ 在实现自热运行过程中ꎬ尽管 ＣＬＧ 系统中

热量和氧的传递都是由载氧体在 ２ 个反应器之间的

循环实现的ꎬ但很明显系统中热量和氧的传递都必

须是独立控制的ꎬ因此这是一个无法避开的难题ꎮ
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Ｇｅ 等[１０]为实现自热运行采用惰性物质稀释载氧

体ꎬ从而在实验过程中获得稳定的反应器温度ꎮ 由

于载氧体供氧和供热高度耦合ꎬ因此ꎬＣＬＧ 过程中

工艺条件对能量的影响较大ꎬ而国内外已发表的研

究工作尚未有系统深入的研究ꎮ
本文中着眼于 ＣＬＧ 过程中载氧体在燃料反应

器中提供的供氧和供热 ２ 个高度耦合过程ꎬ使用

Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 模拟软件构建 ＣＬＧ 工艺模型ꎬ厘清工艺

条件、载氧体、惰性物质等对能量的影响ꎬ进而服务

于中试及以上规模 ＣＬＧ 工艺设计与优化ꎮ

１　 模型方法

使用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件构建以下模型ꎬ模型建立

在以下假设条件下[１１]:模拟流程中所有单元均处于

稳态运行ꎻ所有反应器均处于绝热状态ꎻ半焦中的灰

分作为惰性组分ꎬ不参加任何反应ꎻＡＲ 的温度控制

在 １ ３００℃ꎮ
煤热解半焦 ＣＬＧ 工艺流程如图 １ 所示ꎮ ＣＬＧ

工艺流程分为 ＦＲ 和 ＡＲ ２ 个反应单元ꎬ首先半焦与

高温循环载氧体在 ＦＲ 内充分混合换热ꎬ同时发生

气化反应ꎬ生成合成气ꎬ离开 ＦＲ 的还原态载氧体进

入 ＡＲ 中发生氧化反应ꎬ实现载氧体的再生ꎬ在这个

过程中ꎬ空气进入 ＡＲ 内ꎬ还原态载氧体被空气氧

化ꎬ释放出大量热量ꎬ同时通过控制空气的用量来保

证 ＡＲ 的温度在可控范围内ꎮ 反应所产生的热量加

热了反应后的空气以及氧化态载氧体ꎬ为氧化态载

氧体提供了大量的显热ꎬ氧化态载氧体携带着这些

显热进入 ＦＲ 内ꎬ为 ＦＲ 内的气化反应提供热量ꎮ

图 １　 煤热解半焦化学链气化流程

工艺流程模型主要分为半焦气化单元、燃烧单

元、分离单元Ⅰ和Ⅱ共 ４ 部分:①半焦气化单元ꎬ采
用 ＲＹＩＥＬＤ 和 ＲＧＩＢＢＳ 模块模拟半焦和载氧体混合

换热过程以及氧化还原过程ꎮ ②分离单元Ⅰꎬ采用

Ｃｙｃｌｏｎｅ 和 ＳＳｐｌｉｔ 模块模拟气固和固固的分离过程ꎬ
实现合成气、灰分和还原态载氧体的分离过程ꎮ
③燃烧单元ꎬ采用 ＲＧＩＢＢＳ 模块模拟还原态载氧体

被空气氧化再生过程ꎮ 还原态载氧体与一定量的空

气在 ＲＧＩＢＢＳ 模块中达到热力学平衡ꎬ从而实现氧

化再生过程的模拟ꎮ ④分离单元Ⅱꎬ采用 Ｃｙｃｌｏｎｅ
模块实现废气和氧化态载氧体的分离过程ꎮ

模拟气化原料采用白音华褐煤 ５００℃下热解半

焦ꎬ工业分析和元素分析如表 １ 所示ꎮ
表 １　 半焦的工业分析和元素分析(质量分数) ％

原料
工业分析 元素分析

Ａｄ Ｖｄ ＦＣ∗
ｄ Ｃｄ Ｈｄ Ｎｄ Ｓｄ Ｏ∗

ｄ

半焦 ２２􀆰 ５４ ２８􀆰 ４６ ４９􀆰 ００ ６１􀆰 ０８ ３􀆰 ０９ １􀆰 ４０ ０􀆰 ６ １１􀆰 ２９

　 　 注:∗通过差减法求得ꎮ

模拟采用的 载 氧 体 为 Ｆｅ２Ｏ３ꎬ 惰 性 组 分 为

Ａｌ２Ｏ３ꎮ
采用效率来评价流程的能量效率ꎬ忽略动能

和势能ꎬ总由物理和化学组成ꎮ
半焦、气体和效率计算如下[１２]:

Ｅｃｈａｒ ＝ β􀅰ｍ􀅰ＬＨＶｃｈａｒ (１)
β ＝ １􀆰 ０４３ ７ ＋ ０􀆰 １８６ ９Ｈ / Ｃ ＋ ０􀆰 ０６１ ７Ｏ / Ｃ ＋

０􀆰 ０４２ ８Ｎ / Ｃ (２)

式中ꎬＥｃｈａｒ为气化炉入口半焦的ꎬＭＪꎻβ 为半焦的

与半焦低位热值之间的转换系数ꎻｍ 为半焦的质

量ꎬｋｇꎻＬＨＶｃｈａｒ为焦炭的低位热值ꎬＭＪ / ｋｇꎻＣ 为半焦

干燥基碳的质量分数ꎬ％ꎻＨ 为半焦干燥基氢的质量

分数ꎬ％ꎻＮ 为半焦干燥基氮的质量分数ꎬ％ꎻＯ 为半

焦干燥基氧的质量分数ꎬ％ꎮ
对于气体的主要包括化学和物理 ２ 部

分ꎬ计算公式如下:
Ｅｇａｓ ＝ Ｅｃｈ ＋ Ｅｐｈ (３)

式中ꎬＥｇａｓ为气体的ꎬｋＪꎻＥｃｈ为化学ꎬｋＪꎻＥｐｈ为物

理ꎬｋＪꎮ
气体的物理和化学可以由工况计 算

得到[１３－１４] ꎮ
冷煤气效率计算方式如下:

ηｃ ＝ ∑Ｅｉ / (ＬＨＶｃｈａｒ × ｍ) (４)

Ｅｉ ＝ Ｖｉ × Ｑｉ (５)

式中ꎬηｃ 为化学链气化流程冷煤气效率ꎬ％ꎻＥ ｉ 为 ｉ
组分的化学能ꎬＭＪꎻＶｉ 为 ｉ 组分的体积ꎬｍ３ꎻＱｉ 为各

气体低位热值ꎬＭＪ / ｍ３ꎮ

２　 结果与讨论

２􀆰 １　 氧碳比对反应和流程能量的影响

基于上述模型ꎬ通过改变 Ｆｅ２Ｏ３ 的用量改变 ＦＲ
中的氧碳比(Ｏ / Ｃ)ꎬ探究 Ｏ / Ｃ 对 ＦＲ 温度、合成气组
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２０２５ 年 １０ 月 关珺等:铁基载氧体煤焦化学链气化模拟与分析

成以及 ＡＲ 入口固体组成的影响ꎬ结果如图 ２、表 ２
所示ꎮ 在 Ｏ / Ｃ 的增加过程中存在以下变化:ＦＲ 温

度呈现出不断上升的趋势ꎬ且在增加过程中有拐点

存在ꎬ在 Ｏ / Ｃ<２􀆰 ２６ 时 ＦＲ 温度增长缓慢ꎬＯ / Ｃ>２􀆰 ２６
时 ＦＲ 温度迅速增加(图 ２)ꎻ合成气中 Ｈ２ 含量逐渐

减小ꎬＣＯ 含量逐渐变大ꎬＣＯ２ 含量先增后减ꎬＣＨ４ 持

续保持低含量(表 ２)ꎻＡＲ 入口固体组成中 ＦｅＯ 含

量不断增加ꎬＦｅ 和残碳含量不断减少(表 ２)ꎮ 这是

由于在低 Ｏ / Ｃ 情况下ꎬ高温载氧体所携带的氧和热

量不足以支持半焦完全发生气化反应ꎬ导致 ＦＲ 温

度处于较低水平ꎬ合成气中 ＣＯ 和 ＣＯ２ 含量较低ꎬ同
时在 Ｏ / Ｃ 增加过程中ꎬ高温载氧体所携带的能量被

优先用于发生气化反应ꎬ导致在 Ｏ / Ｃ<２􀆰 ２６ 时 ＦＲ
温度增长缓慢ꎻ当 Ｏ / Ｃ 达到 ２􀆰 ２６ 时ꎬ半焦已完全发

生气化反应ꎬＡＲ 入口固体组成中残碳消失ꎬ此时

ＣＯ２ 含量达到最大ꎻ在 Ｏ / Ｃ>２􀆰 ２６ 时ꎬ高温载氧体所

携带的能量被用于 ＦＲ 升温ꎬ导致 ＦＲ 温度增长变

快ꎬ同时 ＦＲ 温度升高反应平衡向生成 ＣＯ 的方向移

动ꎬ导致合成气中 ＣＯ 含量持续增大ꎬＣＯ２ 含量下降ꎮ

图 ２　 Ｏ / Ｃ 变化对燃料反应器温度的影响

表 ２　 Ｏ / Ｃ 变化对合成气组成和 ＡＲ 入口固体组成的影响

Ｏ/ Ｃ /
(ｍｏｌ􀅰

ｍｏｌ－１)

合成气组成 / ％ ＡＲ 入口固体组成 / ％

Ｈ２ ＣＯ ＣＨ４ ＣＯ２ Ｃ ＦＥ ＦｅＯ

０􀆰 ７８８ ０􀆰 ２８８２０ ０􀆰 ５６１２１ ０􀆰 ００６２０ ０􀆰 １４４３９ ０􀆰 ４８１３１ ０􀆰 ４８５１６ ０􀆰 ０３３５３

１􀆰 ２６０ ０􀆰 ２５０７８ ０􀆰 ５９３１７ ０􀆰 ００４５６ ０􀆰 １５１４９ ０􀆰 ２６７４５ ０􀆰 ３９４９７ ０􀆰 ３３７５８

１􀆰 ７３２ ０􀆰 ２２１９８ ０􀆰 ６１７６４ ０􀆰 ００３４９ ０􀆰 １５６８９ ０􀆰 １１９５４ ０􀆰 ３３２２８ ０􀆰 ５４８１８

２􀆰 ２６３ ０􀆰 １９６７１ ０􀆰 ６３９２１ ０􀆰 ００２６５ ０􀆰 １６１４３ ０ ０􀆰 ２８０５８ ０􀆰 ７１９４２

２􀆰 ６７５ ０􀆰 １９５０３ ０􀆰 ６６６９５ １􀆰 ７５×１０－４ ０􀆰 １３７８５ ０ ０􀆰 １４２９４ ０􀆰 ８５７０６

３􀆰 ０８８ ０􀆰 １９１８４ ０􀆰 ６８４７９ ２􀆰 ８１×１０－５ ０􀆰 １２３３４ ０ ０􀆰 ０４６２２ ０􀆰 ９５３７８

探究了氧碳比对冷煤气效率和效率的影响ꎬ
如图 ３ 所示ꎮ 结果表明ꎬ随着 Ｏ / Ｃ 的增加ꎬ冷煤气

效率[图 ３(ａ)]和效率[图 ３(ｂ)]都持续增加ꎬ在
Ｏ / Ｃ＝ ２􀆰 ２６ 时存在拐点ꎬ在 Ｏ / Ｃ<２􀆰 ２６ 时增长较快ꎬ
Ｏ / Ｃ>２􀆰 ２６ 时增长变慢ꎮ 这是由于在计算效率和

冷煤气效率过程中ꎬ有效部分均为合成气所携带的

能量ꎬ因此在合成气组成发生变化时ꎬ效率和冷煤

气效率发生同步变化ꎻ在 Ｏ / Ｃ<２􀆰 ２６ 时ꎬ残碳量随

Ｏ / Ｃ 的增加迅速减少ꎬ使得 ＣＯ 含量迅速增大ꎬ导致

冷煤气效率和效率快速升高ꎻ在 Ｏ / Ｃ>２􀆰 ２６ 时ꎬ
ＣＯ 含量增速受到反应平衡控制ꎬ使得 ＣＯ 含量增速

变慢ꎬ导致冷煤气效率和效率增加变慢ꎮ

(ａ)冷煤气效率

(ｂ)效率

图 ３　 Ｏ / Ｃ 变化对冷煤气效率和效率结果影响

为了得到较高的冷煤气效率ꎬ采用过高氧碳比

的设定是不合理的ꎬ此时流程中引入了过量的氧ꎬ同
时反应器的温度较低ꎬ这对于气化反应是不合理的ꎬ
因此为得到较高的冷煤气效率ꎬ同时采用合适的氧

碳比和气化温度ꎬ采取了改变固体循环量(即在载

氧体中加入惰性组分)的手段来提高载氧体所携带

的热量ꎮ
２􀆰 ２　 固体循环量变化对反应和能量的影响

图 ４、图 ５ 为固体循环量变化对模拟结果的影

响ꎬ通过图 ４、图 ５ 可以看出随着循环固体中惰性组

分的增加ꎬ反应器的温度不断增大ꎬ合成气中 Ｈ２、
ＣＨ４ 含量不断下降ꎬＣＯ 含量不断增加ꎬ在低载氧体

时惰性组分的增加 ＣＯ２ 含量维持先增后减的变化

趋势ꎬ在高载氧体时惰性组分的增加 ＣＯ２ 含量不断

减少ꎮ 这是由于惰性组分的增加代表循环固体所携

带的热量增大ꎬ在高 Ｏ / Ｃ 时半焦中的碳基本反应完

全ꎬ增加惰性组分使得 ＦＲ 温度增加ꎬ反应平衡向生

成 ＣＯ 方向移动ꎬ导致在高载氧体时惰性组分的增

加 ＣＯ２ 含量不断减少ꎮ 随着循环固体中惰性组分

的持续增大ꎬ合成气中各组分不再发生变化ꎬ此时反

应达到平衡状态ꎮ
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图 ４　 固体循环量变化对燃料反应器温度的影响

(ａ)Ｈ２ 含量

(ｂ)ＣＯ 含量

(ｃ)ＣＨ４ 含量

(ｄ)ＣＯ２ 含量

图 ５　 固体循环量变化对合成气组成的影响

图 ６ 为固体循环量变化对冷煤气效率、效率

的影响ꎮ 通过图 ６ 可以看出ꎬ随着载氧体中惰性组

分的增加ꎬ冷煤气效率和效率不断增大ꎬ这是由于

在加入惰性组分过程中ꎬＦＲ 的温度不断增大ꎬ合成

气中的有效组分增加ꎻ在 Ｆｅ２Ｏ３ 循环量为 １􀆰 ５ ｋｍｏｌ / ｈ
时ꎬ冷煤气效率和效率均能达到最大值ꎮ 对比图

３ 可以明显看到ꎬ在加入惰性组分后冷煤气效率和

效率有明显的提高ꎬ因此采用改变载氧体组成的

方法是可行的ꎮ

(ａ)冷煤气效率

(ｂ)效率

图 ６　 载氧体组成变化对冷煤气效率、
效率的影响

２􀆰 ３　 惰性组分的添加对反应和能量的影响

为详细探究惰性组分含量对化学链气化流程的

影响ꎬ进行了 Ｆｅ２Ｏ３ 含量为 １􀆰 ５ ｋｍｏｌ 时惰性组分含

量变化的模拟计算ꎬ结果如表 ３、图 ７、图 ８ 所示ꎮ 可

以看到随着惰性组分的增加ꎬＦＲ 温度呈增长趋势ꎬ
且在增加过程中有拐点存在ꎬ在 Ａｌ２Ｏ３ / Ｆｅ２Ｏ３ <０􀆰 ６
时增长速率较慢ꎬ在 Ａｌ２Ｏ３ / Ｆｅ２Ｏ３ >０􀆰 ６ 时增长速率

加快(图 ７)ꎻ合成气中 Ｈ２ 含量先减少后不变ꎬＣＯ 含

量先增加后不变ꎬＣＯ２ 含量先增后减ꎬＣＨ４ 含量持续

保持较低水平ꎻＡＲ 入口固体组成 ＦｅＯ 含量和残碳

含量逐渐减少至消失ꎻ冷煤气效率和效率先增加

后保持不变ꎮ 这是由于在惰性组分增加过程中循环

固体所携带的热量被率先用于气化反应ꎬ导致 ＦＲ
温度增加较慢、合成气中 ＣＯ２ 和 ＣＯ 含量增加、ＡＲ
入口固体组成 ＦｅＯ 和残碳含量减少ꎻ随着惰性组分

的继续增加ꎬ越来越多的热量被用于 ＦＲ 的升温ꎬ使
得 ＦＲ 温度增加变快ꎬ气化反应平衡向生成 ＣＯ 方向

移动ꎬ导致合成气中 ＣＯ 含量增加、ＣＯ２ 含量减少ꎬ
冷煤气效率和效率增加ꎻ在加入过量惰性组分过
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程中 ＡＲ 入口固体组成中残碳消失且合成气中 ＣＯ２

含量也很少ꎬ使得升高温度对反应平衡的影响变小ꎬ
导致合成气各组分趋于稳定且冷煤气效率和效率

基本不变ꎮ
表 ３　 Ａｌ２Ｏ３ / Ｆｅ２Ｏ３ 的变化对合成气组成和

ＡＲ 入口固体组成的影响 ％
ＡＬ２Ｏ３ /

Ｆｅ２Ｏ３ /

(ｍｏｌ􀅰

ｍｏｌ－１)

合成气组成 ＡＲ 入口固体组成

Ｈ２ ＣＯ ＣＨ４ ＣＯ２ Ｃ ＦＥ ＦｅＯ Ａｌ２Ｏ３

０ ０􀆰 ２６８２ ０􀆰 ５７８３ ０􀆰 ００５３ ０􀆰 １４８２ ０􀆰 ３６３７ ０􀆰 ４３５６ ０􀆰 ２００７ ０
０􀆰 ６ ０􀆰 ２２９７ ０􀆰 ６１７８ ０􀆰 ００３６ ０􀆰 １４８９ ０􀆰 １８６７ ０􀆰 ６２５６ ０ ０􀆰 １８７７
１􀆰 ２ ０􀆰 ２２５９ ０􀆰 ７０５５ ０􀆰 ００２０ ０􀆰 ０６６７ ０􀆰 ０７５７ ０􀆰 ５７７７ ０ ０􀆰 ３４６６
１􀆰 ８ ０􀆰 ２２４３ ０􀆰 ７４９８ ０􀆰 ００１０ ０􀆰 ０２４９ ０􀆰 ０１５３ ０􀆰 ５１８２ ０ ０􀆰 ４６６４
２􀆰 ４ ０􀆰 ２２４５ ０􀆰 ７６１９ ０􀆰 ０００４ ０􀆰 ０１３２ ０ ０􀆰 ４５４５ ０ ０􀆰 ５４５５
３􀆰 ０ ０􀆰 ２２４６ ０􀆰 ７６２９ ０􀆰 ０００１ ０􀆰 ０１２４ ０ ０􀆰 ４０００ ０ ０􀆰 ６０００

图 ７　 Ａｌ２Ｏ３ / Ｆｅ２Ｏ３ 的变化对燃料反应器

温度的影响

(ａ)冷煤气效率

(ｂ)效率

图 ８　 Ａｌ２Ｏ３ / Ｆｅ２Ｏ３ 变化对冷煤气效率和

效率结果影响

３　 结论

通过 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件建立了化学链气化流程工

艺流程模型ꎬ系统研究了循环固体组成对化学链气

化流程的影响ꎬ并分析了关键工艺参数对冷煤气效

率和效率的影响ꎮ 分析结果表明ꎬ与不使用惰性

组分比ꎬ合成气中 Ｈ２ 和 ＣＯ 含量分别由 １８􀆰 １％和

６４􀆰 ６％ 提高到 ２２􀆰 １％ 和 ７５􀆰 ０％ꎬ 冷煤气效率由

６０􀆰 ９％提高到 ７１􀆰 ３％ꎬ效率由 ６７􀆰 ３％提高 ７５􀆰 １％ꎬ
这一系列变化表明ꎬ惰性组分的加入优化了合成气

的成分ꎬ同时证明了惰性组分的加入在提升整体能

源效率方面的积极作用ꎮ 惰性组分的引入有效解耦

了原本在载氧体中高度耦合的能量传递和质量传递

过程ꎬ从而降低了能量损失ꎬ提高了能源利用效率ꎬ通
过调整惰性组分的用量ꎬ有可能实现 ＣＬＧ 的自热运

行ꎮ 因此使用惰性组分解耦载氧体高度耦合的能量

转递和质量传递过程是提高能源效率的较好方案ꎮ
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