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Streszczenie. Przedstawiono numeryczne rozwiązanie równań: ener­
gii"̂  substancji, kinetyki reakcji heterogenicznych i homogenicznych 
w łożu fluidalnym. Rozwiązanie tych równań umożliwia obliczenie tem­
peratury fazy stałej i gazowej, składu chemicznego fazy gazowej,po­
rowatości łoża fluidalnego, stopnia przereagowania koksiku, stopnia 
konwersji pary wodnej oraz wysokości łoża. Podano wyniki obliczeń 
przypadku zgazowania koksiku pod ciśnieniem atmosferycznym.

1. Wstęp

Fluidalny reaktor zgazowania koKSiku jest składowym elementem układu 
fluidalnego zgazowania węgla. Generowany w zgazosywaczu gaz jest wynikiem 
chemicznego oddziaływania mieszanki parowo-powietrznej na koksik oraz cza­
su Jego przebywania w reaktorze. Stopień przereagowania koksiku zależy od 
geometrii łoża oraz jego własności hydrodynamicznych.

Analityczny opis fluidalnego zgazowania wymaga uwzględnienia złożonej 
dynamiki łoża oraz zjawisk wymiany masy i ciepła. Spotykane w literaturze 
modele [i, 2] zawierają znaczne uproszczenie ruchu fazy stałej i kinetyki 
chemicznej. Rozwiązywane są układy bilansu substancji w łożu fluidalnym 
dla trzech przypadków [l]: tłokowego przepływu fazy stałej, pełnego jej 
wymieszania oraz model z obecnością obszaru emulsyjnego, gazowego i sta­
łego. Zarówno Pulsifer [i] jak i Yoshida [2] przyjmuję stan równowagi che­
micznej gazu z jednoczesnym pominięciem mechanizmu przekazywania ciepła 
między fazą stałą i gazową.

Celem pracy jest uwzględnienie braku równowagi chemicznej fazy gazowej 
oraz konwekcyjnego przekazywania ciepła między ziarnami koksiku i czynni­
kiem fluidyzacyjnym.

Mpdel umożliwia analizę procesu zgazowania dla łoża z przelewem oraz 
bez przelewu, w którym wysokość łoża określona jest warunkami fluidyzacji. 
Model może być wykorzystany również do obliczania | zgazowania wysokociś­
nieniowego. Zamieszczone wyniki uzyskano dla procesu niskociśnieniowego 
(pa = 1 bar), co wynika z potrzeb programu badań eksperymentalnych reali­
zowanych w Instytucie.
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Oznaczenia
oA - pole przekroju poprzecznego reaktora, m

- stężenie i-tego składnika gazowego, kmol/m3 

c - udział gramowy pierwiastka węgla w koksiku,
pdAz - elementarna powierzchnia fazy stałej w elemencie, m

dH - elementarna wysokość elementu, m

H - odległość od dna reaktora, m

k - stała szybkości reakcji chemicznej, m/s

(ifT)^ - entalpia właściwa (chemiczna i fizyczna) i-tego składnika gazo­
wego , 3/kg . K

(i(T))c - entalpia właściwa pierwiastka węgla, 3/kg .K

m^ - strumień koksiku wprowadzonego do reaktora, kg/s

n^ - strumień i-tego składnika gazowego, kmol/s

p - udział gramowy popiołu w koksiku
2p^ - ciśnienie i-tego składnika gazowego. N/m

2Ps - ciśnienie statyczne w łożu. N/m

Tg - temperatura fazy gazowej, °K

Tz - temperatura fazy stałej, °K

w - prędkość pozorna fazy gazowej w elemencie, m/s

Wg - prędkość graniczna fluidyzacji, m/s

wk - prędkość krytyczna fluidyzacji, m/s
2

of - współczynnik wnikania ciepła pomiędzy ziarnem i gazem. W/m , K,

£ - porowatość łoża fluidalnego,

6^ - porowatość krytyczna warstwy fluidalnej,

)' - oznacza parametry przed elementem,

)" - oznacza parametry za elementem.

Indeksy: )2 , )3> )4> )5> )6 przy wielkościach n oraz C oznacza-

ję odpowiednio C02 , CO, 02 , H20, H2> Ng, i )b oznaczaj? stał? szyb­

kości reakcji objętościowej, przebiegającej odpowiednio z lewa na prawo i 
odwrotnie, )(< oznacza wielkości dotyczące koksiku.



Model matematyczny niskociśnieniowego.. 153

2. Założenia uproszczające

Złożona dynamika łoża fluidalnego wymaga poczynienia uproszczeń w opi­
sie matematycznym. W celu sformułowania modelu przyjęto następujące upro­
szczenia :

- Proces zgazowania zachodzi w obszarze kinetycznym [3].
- Na powierzchni ziaren koksiku przebiegają następujące reakcje heteroge­

niczne pierwszego rzędu: 1. C + O g — —  COg, 2 . C + CO2 — — 2 CO, 3. C +
+ h2o —  h 2 + CO.

- D o  łoża wprowadzone są ziarna koksiku o jednakowej średnicy i wyrówna­
nym składzie chemicznym.

- W łożu znajdują się ziarna w postaci kul o średnicy równej średniej po­
między średnicą nadawy a średnicą ziaren wynikającą z przereagowania.

- Skład chemiczny ziaren opuszczających reaktor jest identyczny ze skła­
dem ziaren doprowadzanych.

- Ziarna w łożu posiadają wyrównaną temperaturę i nie ulegają rozdrobnie­
niu.

- Wymiana ciepła zachodzi na powierzchni ziaren na drodze konwekcji.
- Faza gazowa przemieszcza się ruchem tłokowym wzdłuż reaktora i założo­

na jest z sześciu składników CO, COg, H g , HgO, Og i N2 mogących wcho­

dzić w dwie reakcje homogeniczne: 4. CO + j  02 COg, 5. Hg +

+ COg -  ~  CO + HgO.
- Siarka zawarta w koksie nie bierze udziału w procesie wymiany masy i o- 

puszcza reaktor w popiele.

3. Równania substancji i energii

Model matematyczny powinien umożliwić wyznaczenie składu i temperatury 
fazy gazowej wzdłuż wysokości reaktora, temperatury fazy stałej, porowato­
ści łoża, stopnia przereagowania koksiku, stopnia konwersji pary wodnej 
oraz wysokości łoża.

Model zbudowano dzieląc łoże na elementy o wysokości dH. Schemat po­
działu łoża przedstawia rysunek 1.

Reaktor składa się zasadniczo z dwóch części: dolnej stożkowej i gór­
nej cylindrycznej. Przyjęcie takiej geometrii łoża było niezbędne z uwa­
gi na szybki przyrost temperatury fazy gazowej w dolnej strefie łoża,w wy­
niku czego następował znaczny przyrost jego porowatości.

Dla łoża z przelewem średnica ziaren opuszczających reaktor, wynikają­
ca z przereagowania koksiku, jest większa od średnicy wywiewania obliczo­
nej dla warunków panujących na wylocie z reaktora, zaś w przypadku łoża
bez przelewu średnice te są sobie równe.



Rys. 1. Schemat reaktora z podziałem łoża na elementy

Wykorzystując równania [3] bilans substancji i-tego związku chemiczne­
go dla elementu łoża o wysokości dH nożna napisać w postaci

gdzie:

= ni + dni , i = 1.2....6, (1)

n .  a n ~ rt _  i A i i „i n^ = A . w . C^. n^ = A . w . CA
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dn = O, 6

Równanie energii fazy gazowej dla loża o wysokości dH ma postać [3 ]

6 r
?  ń; (Mi(T^))i + dA2 |^k1 . C3 (Mi(Tz ')1 +

+ (2 k2 . C1 ♦ k3 . C4 ) . IM1(TZ ))2 + k3 . C4 i M i ( T z ) ) 5 J  +
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♦ dAz . oę . (T2 - Tg ) = ] T  ń; (Ml(T"))i ♦
i=l

+ dAz . | k 2 . C1 (Mi(Tg ))1 + kA . C3 . (Mi(Tg ))3 +

+ k3 . C4 (Mi(Tg ))4j. (2)

Dwa powyższe układy równań należy rozwiązać dla N elementów łoża wraz 
z równaniem dodatkowym, określającym ciśnienie statyczne w łożu

6

X  Pi = P8 . (3)
i=l

oraz z warunkami początkowymi określonymi przez parametry T p , w p , Cip na 
wlocie do reaktora

T' = T , w! = w . C ! T = C . gl p I p ii ip

Równaniem służącym do określenia temperatury fazy stałej jest równanie 
energii reaktora [3]

6

E
i=1 i=l

u

mk ^ T k ^ k  + z L  nil = niN M̂ i T̂gN'^i

+ Xc , (Mi(Tz ))c + mk . p (i(Tz ))p. (4)

Strumień niezgazowanego pierwiastka węgla, opuszczający reaktor poprzez 
przelew lub w transporcie pneumatycznym, ujęty jest równaniem

‘ c ' 'i ‘ l
mk 12 = P1N + n2N + c ( '

Dla modelu z przelewem, przy założonej wysokości łoża H, możemy okre­
ślić średnicę ziaren opuszczających reaktor, przyrównując obliczony stru­
mień Xo ze strumieniem pierwiastka węgla zawartsgo w ziarnach, zaś w 
przypadku modelu, w którym wysokość H zależna jest cd warunków fluidy- 
zacji, należy prowadzić korekcję wysokości do momentu zrównania się śred­
nicy mini-slnej ziaren w łożu ze średnicą ziaren wywiewrt ych.
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Porowatość łoża fluidalnego jest funkcję prędkości gazu oraz średnicy 
ziaren. W celu jej określenia przyjęto liniowę zależność ln(£) od ln(w) 
w postaci

In W i n  Za
É = ) k "k . ' (6)

4. Wyniki obliczeń

Obliczenia numeryczne przeprowadzono metodę iteracji na maszynie cyfro­
wej RIAD 20 dla czterech przypadków. W każdym z nich strumień koksiku wy­
nosił 32 kg/h o temperaturze 700°C, zaś jego skład: c = 0,5 i p = 0,5.Tem­
peratura mieszanki parowo-powietrznej wynosiła 100°C.

W literaturze brak jest informacji na temat szybkości reakcji chemicz­
nych dla łoża fluidalnego. Spotyka się wartości tych współczynników dla
procesów nie fluidalnych. W obliczeniach przyjęto równania na stałe szyb­
kości reakcji chemicznych: według [2, 4, 6, 5, 7], zaś na współczynnik 
wnikania ciepła od ziarna do gazu według [8, 3].

W pracy wykonano obliczenia 
dla dwóch ziarnistości koksiku 
0,5 i 2 mm. Rysunek 2 przedsta­
wia przykładowo skład i tempe­
raturę gazu, temperaturę fazy 
stałej oraz porowatość wzdłuż 
wysokości reaktora dla koksiku 
o ziarnistości nadawy 0,5 mm.
2 obliczeń wynika, że skład ga­
zu jest zależny do ziarnistości 
wprowadzonego koksiku i warun­
ków prowadzenia procesu fluidy- 
zacji. W wyniku zgazowania kok­
siku o średnicy 0,5 mm otrzymu­
je się gaz o większej kalorycz- 
ności niż w przypadku zgazowa­
nia ziaren 2 mm, co łęczy się z 
uzyskaniem większego stopnia prze- 
reagowania pierwiastka węgla i 
konwersji pary wodnej. W każdym 
z przypadków obserwuje się szyb­
ki przyrost temperatury fazy ga­
zowej oraz stężenia COg. przy

1,0

I 0,9 
£ 0,8

| °»7
0,6

0,5

Rys. 2 
stałej

Skład gazu, temperatury fazy 
i gazowej, porowatość wzdłuż 

wysokości łoża
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jednoczesnym ubytku O., n strefie utleniającej.W strefie redukcyjnej two­
rzy się CO kosztem spodku udziału CO,, i H. 0 n objętości gazowej, 
przy czym rcjkojo węgla z H^O irzebioga znacznie wolniej niż z CC,,.

. ,Vnleski

Istotny spływ na koloryrzrość gazu, stopień przoisgowania pierwiast­
ka węgla i konwersji pary wodnej posiadają: skład mieszanki par owo-powie­
trznej, ziarnistość k p kniky oraz porowatość łoże fluidalnego.

2, Zmniejszenie śrsdn-c ziaren koksiku wpływa korzystnie na kształt 
reaktora pod względem warunków fiuidazycji.

3. Wysokość łoża fluidalnego bez przelewu jest zależne od ziarnistości 
nadawy i rośnie w miarę jej zwiększania,

i. Skład gazu na wyjściu z reaktora znacznie odbiega cd składu rcwnn- 
• igi chemicznej. Przykładowo, dla reakcji gazu wodnego w przedziale tem­
peratury 100071400 K staia równowagi chemicznej mieści się w granicach 
0,7Ą2,2. zaś obliczone dla składu chemicznego gazu na wyjściu z reaktora 
wyrażenia odpowiadające stałej równowagi chemicznej znajdują się w grani­
cach 87,6 - =»o
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MAI-1SIATOTECIUH M O iEJIb  HH3K0KAII0PH0M TASHOKKAKliii KOSCA

3 m m a a t co jie  iu?0B03JBnaK0fł cm ech ees TsnaooBatEHHHKA

? e 3 a m s

UpeacTaB.ieHO BHCiieKaoe pemerae ypaBHemiił eaepraa, m&c c u ,  KHHeTHKn reTe- 
poreuHux u  roMoreHHHX peaKunii b  K r n ia m e n  o.noe. P&meuHe s t h x  ypasHesaa AaeT
BOSMOJKHOCTb BMHCJI9HHH TSMnepalypU TBep£Oft a ra30B0fl 'Ja3K, XHMHaeCKOrO coc- 
iaBa z’a.30B0tt pasK, nopncToeTn Kniwunero c x o h ,  oTeneHii npoBejzeHHjj peaKUHH k o k ­

o s  h  soxHHoro napa, a TaKKe B a c o m  c j i o b .  npe,ĘOTaBJieHU pe3yjibiaTH BtraHCJieHHji 
oayqaa ra3it<|>HKaui:ii KOKca no.n aiMOCipepHHM ^aBJieHaeM.

A MATHEMATICAL MODEL FOR LOW PRESSURE COKE GASIFICATION 
IN A FLUIDISED BED BY AIR-STEAM MIXTURE WITHOUT EXCHANGER

S u m us a r y

A numerical solution of equations of energy, mess, kinetics of Hetero­
geneous and homogeneous chemical reactions in a fluidised bed is presen­
ted.

Solutions of the equations allow to calculate the temperatures of so­
lid and gaseous phases, the porosity of the fluidised bed, the degree of 
coke and steam convention and the necessary bed height. Numerical results 
for coke gasification at ambient pressure are presented.


