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流化床膜反应器甘油强化重整的数值模拟
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摘　 要： 为实现生物柴油副产物甘油在制氢行业的发展，以流化床甘油重整制氢为研究对象，基于双流体模型和颗粒动力学理

论，结合甘油重整反应动力学模型，并嵌入二氧化碳吸附动力学模型和氢气膜分离模型来描述两种强化重整方法的作用． 对流化

床反应器生物甘油强化重整制氢过程开展了数值模拟，对反应器内颗粒浓度、组分浓度、温度进行预测，探究重整过程中气固两

相流动与反应特性，分析氢气膜分离和二氧化碳吸附两种强化重整方法的相互作用规律，评价操作参数对重整性能的影响． 结果

表明：二氧化碳吸附可以抑制浓度极化阻力，提高氢气渗透速率；吸附剂与催化剂比例为 １ ∶ １ 时，与没有吸附剂相比，氢气相对

产量提高了 ５％；氢气分离膜厚的减少会进一步提高二氧化碳吸附速率，当膜厚从 ３００ μｍ 减少到 ３０ μｍ 时，吸附速率提高 １．４％；催
化－吸附双功能颗粒的使用可以加强二氧化碳的吸附水平，同时促进氢气分离过程，相较于无吸附强化，氢气渗透量提高了近 ２０％．
关键词： 甘油重整；氢气分离；二氧化碳吸附；流化床；膜分离
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　 　 氢能被誉为 ２１ 世纪的清洁高效能源，具有高热

值、燃烧性能好、清洁无污染等优点，在世界各国加

速能源转型的战略背景下，具有巨大的发展潜力［１］ ．
催化重整是使用最广泛的制氢方式之一，然而，传统

的固定床反应器因受热不均，颗粒表面易形成积碳，

进而导致燃料转化率和氢气产量的下降． 流化床反

应器具有良好的传质、传热性能和连续运行潜力，在
制氢工艺中逐渐受到了研究者们的关注［２］ ．

为了进一步实现催化重整过程的强化，打破原

有热力学平衡的限制，利用渗透膜将氢气从反应体

系中分离，可大幅度提高氢气的产率，同时可以实现

高纯度氢气的生产［３］ ． Ｒａｋｉｂ 等［４］ 对流化床膜反应

器内丙烷蒸汽重整制氢进行了实验研究，结果表明，
与传统反应器相比，流化床膜反应器在较低的温度

下可以获得相同的产氢率，有效地抑制了催化剂烧



结和高温焦炭的形成． Ｍａｈｅｃｈａ⁃Ｂｏｔｅｒｏ 等［５］ 利用实

验室规模的流化床膜反应器对天然气蒸汽重整过程

进行了研究，结果表明，减小渗透侧氢气分压力、增
大膜面积和减小膜厚都有利于工艺整体效率的提

升． Ｃｈｅｎ 等［６］通过实验手段评价了反应侧压力对鼓

泡流化床膜反应器内甲烷蒸汽重整和自热重整过程

的反应性能的影响，认为较高的压力并不总能提高产

氢率，因为较高的氢渗透率被较低的平衡转化率所抵

消． 二氧化碳吸附，作为另一种强化重整的有效手段，
通过添加固体吸附剂捕获反应体系的二氧化碳，突破

热力学限制，从而提高了重整过程中氢气产量和浓

度，同时吸附反应是放热反应，为吸热的重整反应减

小了外界能量输入［７］ ． Ｌｉｎｄｂｏｒｇ 等［８］ 通过模拟手段，
比较了有无二氧化碳吸附的鼓泡流化床反应器中甲

烷重整反应性能，结果表明，二氧化碳吸附可以显著

提高氢气浓度． Ｈｉｌｄｅｎｂｒａｎｄ 等［９］ 利用实验手段研究

流化床反应器氧化钙吸附强化甲烷蒸汽重整过程． 发
现吸附剂多次循环再生后，氢氧化钙的形成会改变实

际的水碳比，导致甲烷转化率和氢气产率降低．
上述研究表明，膜分离和二氧化碳吸附两种强化

重整手段通过打破热力学平衡，可以进一步提高燃料

转化率和氢气产率． Ｓｉｌｖａ 等［１０］通过热力学分析，研究

了氢气分离与二氧化碳吸附一体化对甘油蒸汽重整

制氢过程的影响，发现二者结合不仅大大提高了氢气

产率，而且吸附反应释放的热量可以使重整系统达到

自热状态． 然而，将两种强化技术同时应用于反应器

重整制氢过程的研究较少，开展膜分离与二氧化碳吸

附协同强化重整技术，探究两者之间的相互作用规

律，对反应器的设计和过程的调控具有重要的意义．
本文基于双流体模型，结合化学反应动力学理

论，对流化床反应器内膜分离与二氧化碳吸附协同强

化甘油重整制氢过程开展了模拟研究，获得了流化床

重整制氢系统中多相流动和反应行为，探究了二氧化

碳吸附和氢气膜分离过程的相互作用规律，比较了不

同条件下吸附速率与膜渗透率之间的相互影响．

１　 数学模型

１．１　 控制方程

计算模拟采取欧拉－欧拉双流体模型，该模型

基于连续性假设，物质被认定为在其所占据的空间

连续分布． 计算时采用如下的基本守恒方程．
质量守恒方程为

∂
∂ｔ

εｇρｇ( ) ＋ Ñ· εｇρｇｕｇ( ) ＝ Ｓｇｍ ＋ Ｓｍａｓｓ，Ｈ２
，

∂
∂ｔ

εｍρｍ( ) ＋ Ñ· εｍρｍｕｍ( ) ＝ Ｓｍｇ ．

式中： Ｓｇｍ 和 Ｓｍｇ 为由反应引起的质量源项， Ｓｍａｓｓ，Ｈ２

为氢气分离引起的质量源项， ｕ 为速度，ρ 和 ε 分别

为密度和体积分数，下角标 ｇ 表示气相，ｍ 表示固相

的第 ｍ 相．
动量守恒方程：
∂
∂ｔ

ε ｇρ ｇｕｇ( ) ＋ Ñ· ε ｇρ ｇｕｇｕｇ( )
é

ë
êê

ù

û
úú ＝ － ε ｇ Ñｐｇ ＋

　 　 　 ε ｇ Ñ·τｇ ＋ ε ｇρ ｇｇ － β ｇｍ（ｕｇ － ｕｍ） ＋ Ｓｇｍｕｇ ＋
　 　 　 Ｓｍｏｍ，Ｈ２

，
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εｍρｍｕｍ( ) ＋ Ñ· εｍρｍｕｍｕｍ( )
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ë
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　 　 　 － εｍ Ñｐｇ － Ñｐｍ ＋ εｍ Ñ·τｍ ＋ εｍρｍｇ ＋
　 　 　 β ｇｍ（ｕｇ － ｕｍ） ＋ βｍｎ（ｕｍ － ｕｎ） ＋ Ｓｍｇｕｍ ．
式中： ｐ 为压力，β 为相间曳力系数， t为剪切应力

项，Ｓｍｏｍ，Ｈ２
为氢气分离引起的动量源项．

能量守恒方程为

∂
∂ｔ

（ε ｇρ ｇｃｐｇＴｇ） ＋ Ñ·（ε ｇρ ｇｃｐｇＴｇｕｇ） ＝

　 　 　 Ñ ε ｇ（λ ｇ ＋ ｃｐｇ
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） ÑＴｇ
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　 　 　 ∑ｈｇｍ（Ｔｍ － Ｔｇ） ＋ ∑Ｓｇ，ｉｃｐｇ，ｉＴｇ ＋ Ｓｅｎ，Ｈ２
，

∂
∂ｔ

（εｍρｍｃｐｍＴｍ） ＋ Ñ·（εｍρｍｃｐｍＴｍｕｍ） ＝

　 　 　 Ñ εｍ（λｍ ＋ ｃｐｍ
μ ｓｔ
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） ÑＴｍ

é

ë
ê
ê

ù

û
ú
ú
＋

　 　 　 ｈｇｍ（Ｔｇ － Ｔｍ） ＋ ∑Ｓｍ，ｉｃｐｍ，ｉＴｍ ．

式中： ｃｐ 为比定压热容，l为导热系数，μ 为黏度，ｈｇｍ

为气固相间换热系数，Ｓｅｎ，Ｈ２
为氢气分离引起的能量

源项．
组分输运方程为

∂
∂ｔ

ε ｇρ ｇＹｇ，ｉ( ) ＋ Ñ· ε ｇρ ｇＹｇ，ｉｕｇ( ) ＝

　 　 　 Ñ· ε ｇ（ρ ｇＤｇ，ｉ ＋
μ ｇｔ

Ｓｃｔ
） Ñ·Ｙｇ，ｉ

é

ë
ê
ê

ù

û
ú
ú
＋

　 　 　 Ｓｇ，ｉ ＋ Ｓｍａｓｓ，Ｈ２
，

∂
∂ｔ

εｍρｍＹｍ，ｉ( ) ＋ Ñ· εｍρｍＹｍ，ｉｕｍ( ) ＝

　 　 　 Ñ· εｍ（ρｍＤｍ，ｉ ＋
μ ｓｔ

Ｓｃｔ
） Ñ·Ｙｍ，ｉ

é

ë
ê
ê

ù

û
ú
ú
＋ Ｓｍ，ｉ ．

式中： Ｙ 为质量分数，Ｄ 为扩散系数．
氢气膜分离过程是通过在流化床边壁处的一层

网格中加入源项来考虑的，对于气相的连续性方程

和氢气组分守恒方程为

ϕ ＝－ Ａ
Ｖ

Ｐｅ

ｌ
ｅｘｐ －

Ｅａ

Ｔ
æ

è
ç

ö

ø
÷ ｐ０．５

ｒｅｔｅｎｔａｔｅ，Ｈ２
－ ｐ０．５

ｐｅｒｍｅａｔｅ，Ｈ２
( ) ．
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式中： Ｐｅ、Ｅａ 和 ｌ 分别为指前因子、 活化能和膜厚，
其值分别为 １． １２ × １０－５ ｍｏｌ · ｓ－１

×ｍ－１ · Ｐａ－０．５、
２９．１６ ｋＪ·ｍｏｌ－１和 ３０ μｍ， ｐｒｅｔｅｎｔａｔｅ，Ｈ２

和 ｐｐｅｒｍｅａｔｅ，Ｈ２
分别

为反应器侧和渗透侧的氢气分压； Ａ 和 Ｖ 为单元网

格的面积和体积．
１．２　 反应动力学模型

二氧化碳吸附强化甘油水蒸气重整制氢过程由一

系列复杂的反应组成，其气相组分主要包括 Ｃ３Ｈ８Ｏ３、
Ｈ２Ｏ、Ｈ２、ＣＯ２、ＣＯ 和 ＣＨ４ ． 本研究操作条件（蒸汽甘

油比为 ６，且温度为 ８７３ Ｋ）下，可忽略积碳生成［１１］ ．
主要反应如下：
Ｃ３Ｈ８Ｏ３（ｇ） ＋ Ｈ２Ｏ（ｇ）→ＣＨ４（ｇ） ＋ ２ＣＯ２（ｇ） ＋ ３Ｈ２（ｇ），

ＣＨ４ （ｇ） ＋ Ｈ２Ｏ（ｇ）↔ ＣＯ（ｇ） ＋ ３Ｈ２（ｇ） ，
ＣＯ（ｇ） ＋ Ｈ２Ｏ（ｇ）↔ ＣＯ２ （ｇ） ＋ Ｈ２（ｇ），
ＣａＯ（ｓ） ＋ ＣＯ２（ｇ） → ＣａＣＯ３（ｓ） ．
采用 Ｄｏｕ 等［１２］提出的层流有限元模型计算反

应速率，并假设速率常数随温度的变化而变化． 甘

油重整和吸附反应的速率表达式如下：
　 Ｒ１ ＝ １．８３８ × １０５ｅｘｐ（ － ７４ ２１０ ／ Ｔ）ＣＣ３Ｈ８Ｏ３

ＣＨ２Ｏρｃａｔ，
　 Ｒ２ ＝ １．１９８ × １０１７ｅｘｐ（ － ２６ ８３０ ／ Ｔ）ＣＣＨ４

ＣＨ２Ｏρｃａｔ，
　 Ｒ３ ＝ ０．０１７ ６７ｅｘｐ（４ ４００ ／ Ｔ）ＣＣＯＣＨ２Ｏρｃａｔ，
　 Ｒ４ ＝ ＣＣａＯｋｃ （ＣＣＯ２

－ ＣＣＯ２，ｅｑ）
０．３７ （１ － Ｘ ／ Ｘｕ） ２．６１ ．

式中： Ｃ、Ｘ、ＣＣＯ２，ｅｑ 和 ｋｃ 分别为浓度、转化率、ＣＯ２平

衡浓度和动力学系数，其具体表达式可见 Ｉｌｉｕｔａ
等［１３］的研究． 对于双功能催化剂－吸附剂，反应速

率可表示为［１４］

　 　 Ｒ ｉ ＝ ｖＲ１，ｉＲ１ ＋ ｖＲ２，ｉＲ２ ＋ ｖＲ３，ｉＲ３ ＋ ｖＲＣＯ２
，ｉＲ４ ．

式中： ｖＲ１，ｉ、ｖＲ２，ｉ、ｖＲ３，ｉ 和 ｖＲ４，ｉ 代表组分 ｉ的化学计量数

（ ｉ ＝ Ｃ３Ｈ８Ｏ３， Ｈ２Ｏ， Ｈ２， ＣＯ２， ＣＯ， ＣＨ４）．
１．３　 几何模型及计算参数

模拟采用的流化床膜反应器，其高度为 １．５ ｍ，
直径为 ０．３ ｍ，结构示意图见图 １．

1.
50

m
0.
50

m
0.
25

m

0.3m

分离膜

H2

压力出口

速度入口

图 １　 流化床膜反应器的结构示意

Ｆｉｇ．１　 Ｓｔｒｕｃｔｕｒｅ ｏｆ ａ ｆｌｕｉｄｉｚｅｄ ｂｅｄ ｍｅｍｂｒａｎｅ ｒｅａｃｔｏｒ

　 　 本文采用两种吸附剂设计（传统两颗粒和双功

能颗粒设计），以探究吸附对重整性能的强化作用．
双功能颗粒的催化组分和吸附组分与传统两颗粒设

计一致． 在无吸附重整过程中，选择惰性颗粒代替

吸附剂颗粒，保证催化剂用量和总颗粒数保持不变．
此模拟计算所采用的初始条件、边界条件以及相关

的主要物性参数见表 １．

表 １　 主要模拟参数

Ｔａｂ．１　 Ｍａｉｎ ｓｉｍｕｌａｔｉｏｎ ｐａｒａｍｅｔｅｒｓ

反应器
高度，
直径 ／ ｍ

催化剂，吸附剂，
惰性，双功能颗粒直径 ／

μｍ

催化剂，吸附剂，
惰性，双功能颗粒密度 ／

（ｋｇ·ｍ－３）

初始催化剂－
吸附剂
体积比

初始颗粒
堆积

高度 ／ ｍ

颗粒相
初始

体积分数

渗透膜
高度 ／

ｍ

入口
气体速度 ／
（ｍ· ｓ－１）

１．５，０．３ １５０，１５０，１５０，１５０ ２６５０，３３２０，３３２０，２７８４ ４ ∶ １ ０．２５ ０．５３ ０．５ ０．５

Ｃ３Ｈ８Ｏ３，

Ｈ２Ｏ，Ｎ２入口份额

水蒸汽密度 ／

（ｋｇ·ｍ－３）

水蒸汽黏度 ／
（Ｐａ·ｓ）

水蒸汽比热容 ／

（ｋＪ·ｋｇ－１ ×Ｋ－１）

出口压力 ／
ＭＰａ

入口温度 ／
Ｋ

渗透侧氢气分压力 ／
ＭＰａ

０．０２，０．１２，０．８６ ０．２５ ３．０５ ´１０－５ ２．２ ０．１ ８７３ ０．００１

２　 结果与讨论

为了验证甘油重整和氢气分离模型，进行了出

口气体组分和氢气渗透速率的模拟，结果见图 ２，并
与 Ｄｏｕ 等［１２］ 和 Ｈｅｌｍｉ 等［１５］ 的实验结果进行比较．
由图 ２ 可知，模型预测的出口组分摩尔分数和氢气

渗透速率与实验值之间的最大相对误差不超过

１０％，在可接受的范围内． 另外，经过网格无关性验

证，采用了 ３２ ０００ 个元素的网格．

　 　 有、无吸附条件下，流化床内时均空隙率分布见

图 ３． 由图 ３ 可知，由于吸附剂、催化剂和惰性颗粒

相似的物理性质，３ 种操作条件下床层空隙率分布

和床层膨胀高度基本相同． 同时可观察到，渗透膜

附近存在局部的低空隙率区域，这是由于氢气分离

和壁面摩擦抑制了颗粒流化，形成颗粒致密区域．
同时发现使用双功能颗粒设计，颗粒致密区域范围

扩大．
　 　 有、无吸附条件下，墙壁附近和中间区域两个监
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测点的空隙率随时间变化如图 ４ 所示．
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图 ２　 实验与模拟数据对比

Ｆｉｇ．２　 Ｃｏｍｐａｒｉｓｏｎ ｏｆ ｓｉｍｕｌａｔｉｏｎ ａｎｄ ｍｅａｓｕｒｅｄ ｄａｔａ
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0.86
0.82
0.78
0.74

（ａ） 无吸附　 　 （ｂ） 两颗粒设计　 　 （ｃ） 双功能颗粒

图 ３　 时均空隙率分布云图

Ｆｉｇ．３　 Ｃｏｎｔｏｕｒ ｐｌｏｔｓ ｏｆ ｔｉｍｅ⁃ａｖｅｒａｇｅｄ ｖｏｉｄａｇｅ

　 　 由图 ４ 可知，中心区域比墙壁附近的空隙率波动

更加剧烈． 这是由于致密区域的形成增加了墙壁附近

气泡运动的阻力，使气泡运动主要集中在床层中间区

域，从而导致了明显的空隙率振荡． 与无二氧化碳吸

附相比，二氧化碳吸附进一步增强了墙壁附近的空隙

率波动程度． 尤其是采用双功能吸附剂时，二氧化碳

吸附的作用效果更加明显． 这是由于二氧化碳吸附强

化了催化重整反应，导致流化床气体量增大，同时扩

大了致密区域的范围，导致更多的气泡沿着流化床中

间区域上升． 此外，二氧化碳的吸附也增大了墙壁附

近的空隙率波动程度． 这是由于重叠的催化剂和吸附

剂局部高浓度区域形成导致了墙壁附近的气体产物

也有所增加，从而加剧了墙壁附近的空隙率波动．
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图 ４　 壁面和中心检测点空隙率随时间的变化

Ｆｉｇ．４　 Ｖａｒｉａｔｉｏｎ ｏｆ ｖｏｉｄａｇｅ ｗｉｔｈ ｔｉｍｅ ａｔ ｗａｌｌ ａｎｄ ｃｅｎｔｅｒ ｏｆ ｒｅａｃｔｏｒ

　 　 有、无二氧化碳吸附条件下，催化剂和吸附剂颗粒

时均体积分数分布如图 ５ 所示． 氢气分离导致流化床

膜周围形成催化剂和吸附剂（或惰性颗粒）的局部高浓

度区． 一方面由于墙壁处颗粒易受到摩擦；另一方面，
此区氢气分离作用引起颗粒流化速度降低，两者共同

导致墙壁处局部颗粒高浓度区． 另外，二氧化碳吸附也

明显导致该区域范围扩大，进一步验证了吸附对氢气

分离的强化作用． 虽然致密化区的形成不利于流化床

床层和渗透膜间传质，且减小了气固相接触和气体停

留时间，不利于流化床膜反应器性能． 但此重叠高浓度

区域内催化剂和吸附剂高度集中，促进催化剂和吸附

剂间传质，一定程度上有利于吸附强化催化重整反应．
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图 ５　 颗粒时均体积分数分布

Ｆｉｇ．５　 Ｃｏｎｔｏｕｒ ｐｌｏｔｓ ｏｆ ｔｉｍｅ⁃ａｖｅｒａｇｅｄ ｓｏｌｉｄ ｖｏｌｕｍｅ ｆｒａｃｔｉｏｎ
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　 　 气相组分的时均质量分数分布如图 ６ 所示． 由

于反应器底部的催化剂和吸附剂的浓度较高，重整

反应剧烈，其组分变化较为明显． 氢气分离通过直

接提高反应物浓度和形成局部催化剂颗粒高浓度区

域，促进了渗透膜周围甘油分解和产物生成，导致膜

周围形成甘油局部低浓度区域、氢气和二氧化碳局

部高浓度区． 两种吸附设计条件下吸附作用是相似

的，对重整过程生成的二氧化碳都实现了充分吸附，
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图 ６　 气相组分时均质量分数分布

Ｆｉｇ． ６ 　 Ｃｏｎｔｏｕｒ ｐｌｏｔｓ ｏｆ ｔｉｍｅ⁃ａｖｅｒａｇｅｄ ｍａｓｓ ｆｒａｃｔｉｏｎ ｏｆ ｇａｓ

ｃｏｍｐｏｓｉｔｉｏｎ

从而进一步强化了重整反应，扩大了局部氢气高浓

度区域和局部甘油低浓度区域范围． 尤其是采用双

功能颗粒设计时，这一强化效果更加明显．
　 　 二氧化碳吸附对氢气渗透的影响如图 ７ 所示．
由图 ７ 可知，有无吸附条件下的氢气渗透速率的轴

向分布趋势是相似的，都随着轴向高度升高而增大．
这是由于随着重整反应进行，渗透膜表面氢气分压

力沿轴向增大． 图中同时比较了有无吸附条件下的

总氢气渗透流量． 由图 ７ 可知，添加二氧化碳吸附

剂大大提高了氢气渗透流量． 这是因为二氧化碳的

吸附强化了反应以及氢气的产量，进而提高了膜附

近氢气的分压力，导致氢气的渗透量增加． 使用双

功能吸附剂时，二氧化碳吸附对氢渗透的增强作用

更为明显． 由于双功能颗粒时二氧化碳传质阻力较

小，其二氧化碳吸附的作用效果更加明显． 因此可

以看到，吸附反应不仅强化了重整，而且在一定程度

上促进了氢气的分离过程，当使用双功能颗粒时，相
比于无吸附，氢气的渗透量提高了近 ２０％．
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图 ７　 有无吸附条件下氢气渗透流率的分布

Ｆｉｇ．７　 Ｄｉｓｔｒｉｂｕｔｉｏｎ ｏｆ ｈｙｄｒｏｇｅｎ ｐｅｒｍｅａｔｉｏｎ ｒａｔｅ ｗｉｔｈ ｏｒ ｗｉｔｈｏｕｔ
ｓｏｒｐｔｉｏｎ

　 　 有、无二氧化碳吸附条件下，不同轴向高度处的

气相温度径向分布如图 ８ 所示． 由图 ８ 可知，无二氧

化碳吸附条件下，催化重整反应吸收大量热量，不同

轴向高度处的气相温度明显低于入口温度． 渗透膜周

围的温度存在明显降低趋势，这是由于氢气分离强化

了重整反应，导致此区域的温度降低程度更加明显．
而加入二氧化碳吸附后，吸附反应释放热量，导致不

同轴向高度处的气相温度都有所升高． 并且气相温度

随着轴向高度的升高而增大，这说明吸附反应可以提

供重整反应所需要的热量，进而实现了系统的自热．
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Ｆｉｇ．８　 Ｌａｔｅｒａｌ ｄｉｓｔｒｉｂｕｔｉｏｎ ｏｆ ｇａｓ ｔｅｍｐｅｒａｔｕｒｅ ａｔ ｄｉｆｆｅｒｅｎｔ ｈｅｉｇｈｔｓ
ｗｉｔｈ ｏｒ ｗｉｔｈｏｕｔ ｓｏｒｐｔｉｏｎ

　 　 渗透膜厚度对燃料转化率和二氧化碳吸附速率

的影响如图 ９ 所示． 由图 ９ 可知，甘油转化率和吸附

速率随着膜厚的减小而升高． 这是由于随着膜厚的减

小，氢气分离对重整制氢的强化作用增大，提高了燃

料转化率． 同时氢气分离导致其他气体的浓度升高的

程度也有所增大． 两者共同导致二氧化碳浓度升高，
从而引起二氧化碳吸附速率的增大． 当膜厚从

３００ μｍ减少到 ３０ μｍ 时，膜分离性能提高的同时，二
氧化碳吸附速率可以提高 １．４％，提升的程度不是很

大，这是因为本文采用的是外置膜流化床反应器，而
当膜管采用内置膜布置在床层中时，随着膜管数的增

多，膜分离与二氧化碳吸附的相互作用会更强烈．
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图 ９　 渗透膜厚度对燃料转化率和二氧化碳吸附速率的影响

Ｆｉｇ． ９ 　 Ｅｆｆｅｃｔ ｏｆ ｍｅｍｂｒａｎｅ ｔｈｉｃｋｎｅｓｓ ｏｎ ｆｕｅｌ ｃｏｎｖｅｒｓｉｏｎ ａｎｄ
ｃａｒｂｏｎ ｄｉｏｘｉｄｅ ｓｏｒｐｔｉｏｎ ｒａｔｅ

　 　 图 １０（ ａ）给出了吸附剂比例对氢气产量的影

响． 随着吸附剂比例的增大，氢气相对产量增大． 这

是由于随着吸附剂比例的增大，二氧化碳吸附对催

化重整的强化作用也更加明显；同时吸附反应释放

的热量随之增加，升高了床层温度，两者共同导致氢

气相对产量升高． 当吸附剂与催化剂比例为 １ ∶ １
时，氢气相对产量与没有吸附剂相比，提高了 ５％．
对二氧化碳吸附强化甘油重整进行热力学分析［１６］

时发现，二氧化碳吸附大幅度提高了氢气产量，每摩

尔甘油可以生成接近 ７ ｍｏｌ 的氢气． 而相较于热力

学平衡，流化床反应器中由于颗粒与燃料的接触时

间的限制，进而影响了甘油的转化与氢气的生成，因
此有必要对过程实施调控，以更好地提高燃料转化

率和氢气产率．
为了描述浓度极化的传质限制，本文引入了有

效平均浓度极化系数（ＥＡＣ）评价浓度极化水平［１７］ ．
图 １０（ｂ）给出了吸附剂比例对浓度极化系数的影

响． 由图 １０（ｂ）可知，随着吸附剂比例的增大，渗透

膜反应器的浓度极化水平减小． 由于随着吸附剂比

例的增大，膜周围的局部吸附剂颗粒高浓度区域范

围也增大，导致二氧化碳吸附对催化重整反应强化

程度增大，同时二氧化碳吸附程度的增大也导致包

括氢气在内的其他气体浓度升高程度有所增加，两
者都导致渗透膜表面氢气浓度梯度减小，从而引起

反应器的浓度极化水平不断减小．
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图 １０　 吸附剂比例对氢气产量及浓度极化系数的影响

Ｆｉｇ．１０　 Ｅｆｆｅｃｔ ｏｆ ｓｏｒｂｅｎｔ ｔｏ ｃａｔａｌｙｓｔ ｒａｔｉｏ ｏｎ ｈｙｄｒｏｇｅｎ ｙｉｅｌｄ ａｎｄ
ＥＡＣ
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３　 结　 论

１）基于双流体模型和反应动力学模型，探究了

流化床反应器内二氧化碳吸附和氢气分离两种强化

重整方式的相互作用规律，二氧化碳吸附可以抑制

浓度极化阻力，提高氢气渗透速率，吸附剂与催化剂

比例为 １ ∶ １ 时，氢气相对产量与没有吸附剂相比，
提高了 ５％．

２）氢气分离通过直接提高二氧化碳浓度和强

化甘油催化重整反应，提高了二氧化碳吸附速率，当
膜厚从 ３００ μｍ 减少到 ３０ μｍ 时，膜分离性能提高

的同时，二氧化碳吸附速率可以提高 １．４％．
３）与传统双颗粒设计相比，催化－吸附双功能

颗粒的设计，使二氧化碳传质阻力较小，其二氧化碳

吸附的作用效果更加明显，当使用双功能颗粒时，相
比于无吸附，氢气的渗透量提高了近 ２０％．
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