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中文摘要 

粉煤於流體化床氣化爐之燃燒與氣化已成為淨煤燃燒之一重要技術。因

此，本研究以計算流體力學軟體 ANSYS FLUENT 為基礎，針對粉煤於

流體化床氣化爐之燃燒與氣化現象，建立一三維多相流數值分析模式。

此模式考慮多相反應流場中之熱輻射效應、顆粒/氣相流交互作用、紊流

效應以及氣相與固相化學反應。本研究並已針對揮發物及焦炭之燃燒及

氣化反應，精進流體化床氣化爐之化學反應多相流分析模式，且進行氣

化爐操作參數之測試及分析。此外，在本計畫之延伸研究中，則針對核

能所提供之實驗設備數據，進行木屑於流體化床氣化爐內氣化之模擬分

析。 
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Abstract 

The technology of combustion and gasification of pulverized coal in a 

fluidized-bed gasifier is an essential one for clean-coal combustion. In the 

present study, a three-dimensional multi-phase chemical-reacting flow 

simulation model has been developed for combustion and gasification of 

pulverized coal in a fluidized-bed gasifier, based upon the commercial CFD 

software ANSYS FLUENT.  The physical models include the thermal 

radiative model, the turbulent combustion model, and the char oxidation 

model. The particle phase is modeled as the granular flow and the interaction 

between gas-solid phases has been taken into account. The model has been 

improved for simulating the combustion and gasification of volatile and char. 

Testing and analyses have been conducted for the sensitivity of operating 

parameters of a fluidized-bed gasifier. Extended from the present study, a 

model has been developed to simulate the sawdust gasification process 

which is being studied experimentally by INER. 
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壹、計畫的源起與目的  

在化石能源日益減少，科技發展腳步不曾終止且更加快速，這迫使人

類開始積極尋找新的替代能源，並兼顧減少對環境之衝擊。1973 年

及 1979 年發生了第一次及第二次的能源危機，能源之開發與管理已

成為各國工業發展之重要課題【1-3】。近年來石油及天然氣價格，因

儲量日近匱乏而節節高升。倘若每年石油之消耗量不減，未來五十年

內，石油耗盡將是不可避免之結果。而根據調查全球化石能源蘊藏量

中，煤炭佔總蘊藏量之 72%，這意味著煤炭將會成為能量的主要來源。

相較於前二者，煤炭具有下面幾個優點：(1)價格便宜；(2)開採容易、

儲量豐富，約有一百多年可開採；(3) 粉煤燃燒效率不斷提高；(4)

可作為化工原料，用途廣泛【4, 5】。以我國為例，能源利用煤炭的供

給比例從 1988 年的 24.86%提高至 2013 年的 30.2%，年成長率約為

6.61%【6】。但目前燃燒煤炭最大之問題便是會產生高溫混合氣體，

且其中包括二氧化碳、硫化物及氮氧化物，將造成全球暖化，對環境

產生重大衝擊。因此抑制全球暖化現象已成國際間重要的課題，如

1997 年 12 月，於日本京都簽訂「京都議定書(Kyoto Protocol)」，即

明確規範工業國家溫室氣體之減量目標。有鑑於此，各國皆積極進行

淨煤燃燒技術(Clean Coal-Combustion Technology)之發展，以符合環

保與經濟並重之雙重要求。 
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所謂淨煤燃燒技術，旨在最大限度之開發煤炭作為能源之運用，同時

又能達成最少污染物釋放，進而完成煤炭高效、淨潔使用之目標。較

典型之淨煤燃燒技術包括：加壓循環式流體化床燃燒 (PCFBC, 

Pressurized Circulating Fluidized Bed Combustion)、超臨界粉煤鍋爐

(SCPCB, Super-critical PulverizedCoal Boiler)發電、整合型氣化複循環

(IGCC, Integrated Gasification CombinedCycle)發電、整合型氣化複循

環燃料電池(IGFC, Integrated GasificationFuel Cell)等技術。其中整合

型氣化複循環發電系統 IGCC 之概念圖如圖 1-1 所示，而氣化燃氣複

循環燃料電池 IGFC 系統是較先進之發電技術，具有發電效率高和淨

潔燃料等優點，可使發電之淨熱效率增加至 43%左右【7, 8】。 

 

 
圖 1-1、氣化複循環發電系統【9】 
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此外，粉煤氣化其除硫率及除氮率約達 90%及 99%，煤中之灰份形

成無污染顧慮之 Slag 排出，去除 SOx、NOx 較傳統燃煤發電機組容

易且設備體積較小，廢水及溫排水量較少，CO2排放量較低，所以造

成之環境污染很少，對煤質的要求也較低，低品質的煤炭亦可使用，

可降低發電成本【10-11】。 

就國內目前的電廠狀況而言，由於核能電廠的發展已趨飽和，電力的

主要來源仍以火力發電為主，其中燃煤發電於 2012 年佔 49.01%，至

2013 年，更提高達到 53.7%。在燃煤電廠方面，不但須耗費極大成本

處理污染問題。煤礦的採購亦受到限於發電機組的適用性，僅能選擇

較好的煤種。因此，為了避免因燃燒煤種、相關環保及營運成本等問

題之衍生，在煤炭氣化發電的評估與設立計畫，實為刻不容緩。 

氣化是一種非催化之不完全氧化反應【12】，亦即利用缺氧燃燒之技

巧進行不完全燃燒反應。主要目的是將固體燃料轉換成一氧化碳及氫

氣，做為燃氣或其他化學物品之原料。在氣化技術應用之燃料選擇上，

可使用化石燃料，也可以使用廢輪胎或稻穀等廢棄物來處理，但經濟

價值可能較低。所以含有較高熱值之化石燃料如煤炭等，仍是會被優

先選擇【 13】。煤炭燃燒 (Coal Combustion)與煤炭氣化（Coal 

Gasification）不同點在於，煤炭燃燒是讓煤炭進行放熱反應提供熱能，
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故會產生大量之 CO2及 H2O。而煤炭氣化則是讓煤炭進行吸熱反應，

使煤炭熱解成可燃氣，其中典型之生成氣有一氧化碳(CO)、氫氣(H2)、

甲烷(CH4)等。然而現今大多數之製成產物多為 CO 及 H2【14】。判斷

氣化結果之理想與否，通常以碳轉換率（Carbon Conversion Rate）來

表示。其定義為：反應後出口處氣相部分所含之碳重與反應前入口處

固相部分所含之碳重的比值。碳轉換率愈高，表示氣化效果愈好。 

煤炭之氣化過程十分複雜，其中包含兩個主要步驟，分別為煤炭之熱

解與去揮發化（Pyrolysis and Devolatilization）及煤焦氧化（Char 

Oxidation）。在氣化過程中，由氣體與柏油類成份之易揮發性物質會

隨著氣化溫度逐漸升高而從煤炭裡熱解釋放，此易揮發性物質之釋放

為去揮發化作用（Devolatilization）。單一煤粒受熱分解之示意圖，如

圖 1-2 所示。揮發性物質經由氣體之氧化作用生成不同產物，有 CO2、

H2O、及 CO 等。而在去揮發化作用後生成之固態物焦炭(Char)，會

與 CO2、H2O 及 H2進行氧化反應，最後所有氣體經過淨化處理之後，

即可取得所需之氣化燃氣，此即為一般所言之合成氣。 
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圖 1-2、單煤粒受熱分解示意圖【15】 

在 1780 年就曾出現以熾熱之煤炭通以水蒸氣得到水煤氣。1839 年則

發展出應用空氣與泥炭不完全燃燒製得氣化氣。19 世紀中期，西門

子製作了第一台常壓操作之固定床煤炭氣化爐。第一次世界大戰後，

更出現以煤炭氣化技術生產甲醇、合成氨等合成化學工業。為了滿足

對氣化氣產量之需求，1920 年便出現了流體化床煤炭氣化爐。隨著

科技之發展，加壓技術及工業生產富氧技術之成功，30 年代出現了

加壓氣化技術，50 年代便發展出噴流床粉煤氣化技術。一般之氣化

反應器可分為三種類型，分別為固定床(移動床)式（Fixed-Bed）、流

體化床式（Fluidized-Bed）及噴流床式（Entrained-Bed）氣化爐等【16】，

如圖 1-3 所示。 
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圖 1-3、三種典型氣化爐示意圖【13】 

固定床式氣化爐為最常見且最古老之氣化程序。其特點為構造簡單、

可靠，具有高度之熱效益、煤料尺寸大，反應時間長（以小時計），

以及可在高壓操作與最少粉煤燃料預處理之要求，但單位容積處理量

較小。固定床式氣化爐由下而上可概略分為四個反應區，分別為：燃

燒區、氣化區、去揮發化區及乾燥區。如圖 1-3 所示，燃料由固定床

式氣化爐上方進料孔進入，而由下方供應氧化劑。當流速低時，氧化

劑只能從靜止煤粒間空隙穿過，均勻流通，此時相對於運動速度較大

的氧化劑，煤粒床是靜止的，所以稱為固定床式氣化爐。燃燒區所產

生之熱氣會與較冷之固態煤粒作熱能之交換。氣化區則為碳、蒸氣、

CO2、H2作用之區域，吸熱作用產生了 CO 與 H2，而 H2與 C 作用之

微放熱反應產生了CH4、CO或H2可燃氣體會在燃燒區與氧反應燃燒，

而放熱燃燒反應提供後續之氣化吸熱反應與煤灰乾燥所需之能量。由

於氣化區已將所有氧氣消耗完畢，因此在氣化區上方的燃料只能受熱
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而產生熱解現象，而熱解通常伴有去揮發化作用，所以氣化區上方稱

為去揮發化區。由於熱解需要相當多之熱能，所以乾燥區只剩少許的

熱量能將燃料中的水份烘乾。 

流體化床式氣化爐使用尺寸較小的煤粒及較快之氧化劑流速，氣體易

於在煤粒空隙處流通，並使煤粒在一定區間內浮動，讓煤料像流體一

樣有自由流動之特質。其特點為煤粒與氧化劑接觸面積大，反應速度

快（以分計算），單位時間處理之燃料較多。 

挾帶床式氣化爐之最大特點則為，氧化劑流速可再進一步提高，使用

更小粒徑之燃料。而且，進料與進氣口皆位於相同位置，使用主進料

口（Primary）及次進料口（Secondary）進氣道同時噴出混合之設計，

讓燃料及氧化劑能在進入反應器時達到最佳之預混狀態。 

相較於固定床式氣化爐，流體化床氣化爐具有高效率、高熱傳率、低

燃燒溫度、低汙染物排放及燃料限制較低之優點【17】。流體化床中

的氣體與燃料粒子化學反應屬於多相流反應，包括氣體間的同相反應

(Homogeneous Reaction)以及氣體與燃料粒子(Fuel Particles)間的異相

反應(Non-homogeneous Reaction)。其燃燒與氣化反應中，反應物方面

則包含燃料、惰性粒子，氧化劑方面則是空氣(燃燒過程)及水蒸氣(氣

化過程)。在流體化床氣化爐中，進入床體的氣體會以氣泡的形式快

速向上通過床體並帶動床體固體粒子均勻攪拌混合。攪拌混合的過程
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中，流體與固體粒子彼此相互交換熱量而達到高熱傳率之效果。因此，

使得床體溫度趨向均勻分布。而且，由於床體中固體顆粒熱容量較大，

導致床體溫度不易劇烈變化。因此，可使燃燒行為穩定，容易進行連

續穩定之操作。 

流體化床氣化爐可使用多種型態之燃料，具有高度之燃料選擇彈性。

除了使用傳統化石燃料時表現優異外，對於低等級之劣質煤炭、含砂

石之油頁岩或一般都市固體廢棄物，都可達到很高的氣化效率。此外，

液態或氣態之燃料同樣也能在流體化床氣化爐中使用。流體化床氣化

爐具有較低之燃燒溫度。一般而言，其燃燒溫度大約為攝氏 850 度，

比一般煤燃燒爐低。因此，氮氧化物（NOx）之排放濃度較低，而硫

氧化物（SOx）可藉由爐內添加石灰石（CaCO3）吸收。因此，流體

化床氣化爐具有低汙染物排放之特性。 

流體化床之流體化示意如圖 1-4 所示【18-19】。當均勻分布之氣體以

低速向上通過由固體顆粒所組成之緻密床時，固體顆粒未受到干擾。

然而，當氣體速度加速達到最小流體化速度時，一些顆粒開始懸浮於

空氣流中，固體顆粒層就會呈現類似流體的行為，此現象稱之為「流

體化」。而具有流體行為的固體顆粒層就稱為「流體化床」。當氣體速

度再度提升時，氣泡、旺盛的紊流便會形成，流體化床中的固體顆粒

開始表現出類似液體沸騰的現象，此時稱其為「氣泡式流體化床」。
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若再將氣體速度提升至挾帶速度，氣泡開始消失而固體顆粒開始被氣

流向上挾帶出床體，未完全燃燒的顆粒藉由旋風分離器回收，稱此裝

置為「循環式流體化床」。 

 
 

圖 1-4、流體化床流體化示意圖 

由流動形式及構造上的不同，可將流體化床分為四類，分別為：氣泡

式流體化床(Bubbling Fluidized Bed)、循環式流體化床(Circulating 

Fluidized Bed)、加壓式流體化床(Pressurized Fluidized Bed)以及雙循環

式流體化床(Dual Fluidized Bed)【17】。氣泡式流體化床是最早發展之

形式，其操作壓力為常壓，且其氣體速度保持在挾帶速度以下操作。

由於氣體速度小於挾帶速度，使得流體化床燃燒爐中可明顯分為下方

的流體化床區及床表面以上的乾舷區兩部分。當氣化爐操作時，固體

燃料利用重力的特性投入流體化床中燃燒，會在床內因高溫分解成氣



 

10 

 

態揮發物及固態之固定碳。固定碳的粒子會留在床內進行碳與氧氣之

異相（固體—氣體）氧化反應，而氣態之揮發物會隨著向上的氣流到

達上方的乾舷區進行勻相（氣體—氣體）之燃燒反應。燃燒所放出的

熱能可藉由設置在爐內的熱傳管產生蒸氣加以回收。由於氣泡式流體

化床在燃料之選擇上十分彈性，並可處理不易燃燒之低級燃料或成分

複雜之廢棄物。因此，常應用於廢棄物焚化，燃燒生質燃料及多種燃

料混合燃燒。 
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貳、文獻回顧 

在循環式流體化床中，氣體速度大於挾帶速度，故部分尚未完全燃燒

之固定碳粒子會被高速氣流挾帶離開。粒子隨著氣流一起向上流動之

過程中，同時會燃燒放熱。若在上升過程中不足以完全燃燒，則未燃

盡之碳粒子會被煙氣出口處之旋風分離器捕捉下來，再集中落回燃燒

爐內，使得固體粒子在系統中不斷循環使用。循環式流體化床反應爐

之效率非常高，所以這項技術是目前備受矚目之淨煤技術之一。加壓

式流體化床的概念是增加氣體的壓力，使空氣的黏度及密度增加，如

此可以降低流體化所需要的氣體速度。與相同尺寸常壓下之流體化床

反應爐相比，加壓式流體化床可提高燃料之處理量，但目前仍處於發

展階段。雙流體化床之概念則是使負責燃燒之區域(Riser)與負責氣化

之區域(Gasification)隔離。因此，能夠避免焦碳直接與揮發物接觸。

Koichi【20】等人便曾建立燃燒器與氣化爐隔離之雙循環式流體化床，

並與未隔離之對照組比對，結果發現燃燒與氣化隔離之雙循環式流體

化床有較高之碳轉化率。 

而在煤炭氣化之理論模式研究方面，首先關於煤炭熱解的部分，

Anthony 與 Howard 【21】曾針對煤炭熱解及碳氫氣化的理論模式作

了詳細之探討。在高加熱率環境下，煤粒將產生比 Proximate Analysis 

所得之比率還要高的揮發物，同時該文也對等溫及非等溫、一階或高
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階的熱解率模式作一完整之介紹，並提供了熱解時化學動力模式之主

要架構。Agarwal【22】則針對單一煤粒之熱解模式，指出煤粒熱解

主要受到化學動力及熱傳因素之影響。對於較大之煤粒而言

（dP>1mm），熱傳成為主要之控制因素，煤粒內部任意點之熱解量僅

為此點溫度之函數。Smoot 【23】對煤炭氣化理論做了更詳細的定義，

考慮了更完整之氣化物理及化學過程，其過程有： 

(一).反應物紊性混合（Turbulent Mixing） 

(二).煤粒紊性散佈（Turbulent Dispersion） 

(三).煤粒熱對流加熱（Convective Coal Particle Heatup） 

(四).煤粒熱輻射加熱（Radiative Coal Particle Heatup） 

(五).煤炭去揮發化作用（Devolatilization） 

(六).生成揮發物之氣體反應（Gaseous Reaction of Volatiles） 

(七).煤焦中之異相反應（Heterogeneous Reaction of Char） 

(八).煤渣（Ash/Slag）之形成與殘留（Residue） 

Smoot 【23】並針對不同之反應時間、壓力、煤種及氣化後之污染物，

作了詳細之理論分析。煤炭之反應過程包含了 同相反應

（Homogeneous Reaction）及異相反應（Heterogeneous Reaction）。而

不同成分間之反應包含了煤炭與 O2、CO2及 H2O 間之反應，其中壓

力、煤種、溫度、煤炭性質及氧化劑濃度之不同，皆會影響其反應速
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率之變化。在高溫之操作條件下，將可增加反應速率及減少氣體及固

體之殘留時間，生成較多之合成氣及較少之甲烷氣生成量。在高壓之

條件下，可增加煤炭之轉換率及能量釋放之效率。雖然高溫高壓之氣

化反應爐具有較好之反應效能，但在反應爐之設計上會有較高之困難

度及較多之成本。Neogi 等人【 24】針對實驗用之流體化床

（Fluidized-Bed）氣化爐作了實驗及理論分析。考慮化學反應及固-

氣相之質傳熱傳在等溫系統中的氣化過程，以簡化過之化學反應機構

表示，氣相部分考慮 CO2，H2O 與 CO，H2O 之轉換反應。由於使用

之煤粒粒徑很小，故假設熱解反應無限快。其分析結果顯示：當氣流

溫度升高時，氣體生成物之生成率相對提高。因其反應時加入水蒸氣

氣流，產生之含熱質氣體主要以 H2為主。 

工研院及台電電研所提出之報告中【25】，曾分析了各種煤氣化反應

器之優劣性，並針對溫度與壓力對氣化的影響做了定性之分析。當溫

度提高或壓力降低時，CO 及 H2 之量會提高，而 CH4 則會減少。由

於生成產物中 CH4僅佔少數，故一般皆以提高 CO、H2之量為目標。

Kim 等人【26】探討了利用流體化床（Fluidized-Bed）附加抽風管

（Draught Tube）以取得高熱量（High Calorific Value, High CV）之生

成氣。由於流體化床型式存在著本身因煤破壞而造成相當高之碳損失，

以及因旁通管造成部份氣體沒有參與反應之缺失，所以加入抽風管分
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離兩個反應區（抽風管區與環區）解決此一問題。 

在加壓情況下反應之研究方面，Liu 等人【27】針對壓力之大小、反

應之動能變化及炭焦之結構對加壓式噴流床氣化爐所造成之影響進

行研究，並與其他文獻進行比較分析。並發現其模擬之結果顯示，分

別在常壓與高壓之計算結果與實驗值相當一致，但若直接將常壓之反

應動力參數外推(Extrapolate)至高壓情況時，將會高估 15%左右之碳

轉換率，顯示高壓環境下之反應動力參數無法直接從常壓之數據直接

外推來獲得。煤炭中若含有較多之揮發性物質，由於快速之熱釋放，

將可得到較高之煤炭轉換率。Wall 等人【28】指出壓力對於氣化反應

之影響，並指出過往文獻大多著重於實驗分析，較少以計算模擬進行

探討；在高壓下將生成高孔隙率之煤焦顆粒(Char Particle)，煤焦結構

對於其燃燒室出口殘留量以及煤渣(Ash)之生成量扮演著相當重要之

角色。一般而言，在高壓下，煤之顆粒將以較快之速率燃燒，並形成

較小之煤渣顆粒。提高反應物之壓力將能夠提昇煤焦之燃燒以及氣化

反應速率，此現象可由吸附-脫附機制中獲得解釋。 

除上述簡化之數學模式及自行發展之計算程式外，亦有一部份研究是

採用泛用型計算流體力學程式進行煤炭氣化氣及之模擬，例如

Skodras 等人【29】以商用軟體 FLUENT 4 模擬泡沫式溶融煤渣

(Foaming Molten Slag)氣化反應器之效能，並採用自訂函數描述其氣
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化現象，同時求解氣化現象之流場及熱傳等方程式。其模擬與實驗比

對之結果相當一致，顯示出其所提出之分析模式，對於溶融煤渣氣化

反應器之操作中，乃是一相當實用之分析工具。Zhong 等人【30】採

用三維 Eulerian 多相模式，封閉式(Closure Law)顆粒流(Granular Flow)

之反應動能模式(Kinetic Theory)，以分析挾帶床之氣-固流場行為；並

探討非理想顆粒之撞擊現象之限制對於氣化效能之影響；結果顯示此

限制對於氣化之影響相當大，與實驗比較，此限制係數為 0.93 時，

方能模擬出其分析之反應器之特性。模擬結果同時顯示，對於煤炭氣

化過程中，當噴流氣體流率與流體化氣流量相同之情況下，將有最佳

化之氣-固流場模式。此外，從徑向之顆粒分佈可知，氣體阻力以及

顆粒撞擊是主導顆粒移動軌跡之主要因素。 

早期之軟體只能以較簡略之方式模擬氣化之程序，發展至約 2007 年

為止，軟體在氣化方面之模擬才較成熟，例如 Syred 等人【31】指出

商用軟體 FLUENT 6.0 已被證實能夠以 Lagrangian 軌跡法分析複雜流

場中之燃燒顆粒行為。其對於入口處之固態燃料之燃燒能夠藉由適當

調整以獲得初始之流場之空氣動力行為，但若顆粒會流經整個反應器

時，此軟體則無法處理。尤其是氣旋式燃燒器(Cyclone Combustors)

以及藉由離心力增強之顆粒氣化反應器等情況，此軟體只能藉由改變

顆粒之尺寸分佈之方式，即採用破碎(Fragmentation)方式來處理顆粒
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之氣化或燃燒行為。此篇研究探討將破碎模式納入 FLUENT 分析模

式中步驟，並應用至各種不同之反應系統。其結果顯示，採用其納入

之破碎模式能夠在許多計算上有困難之處得到改進，但對於真實破碎

條件仍需要建立較佳之反射行為以分析不同形態之實驗系統。最後並

指出，其提出之單步破碎模式(Single Step Fragmentation)需要更進一

步之擴展，尤其在具有許多微小顆粒之反應器中更需要多步之破碎模

式，方能準確的模擬其特性。Grabner 等人【32】以商用軟體 FLUENT 

6.2 針對加壓式流體化床(Pressurized Fluidized Bed)氣化概念建立分析

模式。其氣化模式乃是採用 Steam/Oxygen 以及褐煤(Lignite)為燃料，

進料量預定為 4800 噸/天(1000MW)，且操作在 33bar 之情況下。以其

提出之數值模式探討流場形態，紊流行為，產氣組成，溫度以及熱幅

射等現象。並與文獻中類似之流體化床系統相比較得到相符之結果。

並指出，為了預測固體之行為、因熱解使得顆粒濃度、顆粒大小改變

及表面反應等現象，顆粒的軌跡乃是採用 Eulerian-Lagrangian 模式來

描述。當改變總顆粒之質流率時，會發現以反應器高度為函數之壓力

降存在。Wang 等人【33】針對挾帶床式氣化爐，在採用不同燃料噴

注器情況下，探討其熱傳現象及損壞之情況，並發現錐型燃料噴注器

比較容易燒壞。但一但操作時間夠久，兩種燃料噴注器都會損壞，此

是因為原先設計用以保護燃料噴注器之防火磚在高溫環境下終將失
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效，故使燃料噴注器直接暴露在沒有任何保護之反應室中之故。Wang

等人【34】針對挾帶床氣化爐搭配不同紊流模式與去渾發化模型探討

不同模式之計算結果，並發現紊流模式對結果之影響很顯著。在測試

的 5 種紊流模式當中，標準的 k-ε 跟 RSM 模式會有一致的結果。而

在測試的 4 種去揮發化模式中，單步 (Single Step)與化學滲出

(Chemical Percolation)模式會得到適中且一致之去揮發化速率。而改

變粒徑大小時之測試中發現，當粒徑變大導致粒子之慣性增加時，噴

注之煤粒會與氣流撞擊產生強大之迴流區，該迴流區能夠延長煤粒在

氣化爐內之停駐時間。 

周【35】用含觸媒之焦炭以探討流體化床之氣化現象。實驗是在一直

徑 90 毫米的床體內進行，於不同操作條件下，包括流體化速度，床

內溫度，空氣/焦炭比，水蒸氣/焦炭比以及含浸觸媒種類，探討對於

生成氣體組成，氣體熱值以及碳轉化率之影響。由實驗結果發現，氫

氣與一氧化碳會隨著床內溫度上升而增加；氣化含觸媒焦炭時，碳轉

化率與氣體熱值在增加流體化速度與床內溫度時會比不含觸媒焦炭

時為高；當增加空氣/焦炭比，碳轉化率會隨之上升，但氣體熱值會

減少；當增加水蒸氣/焦炭比時，氫氣與氣體熱值會上升，但碳轉化

率會減少。在其實驗中，就焦炭催化氣化反應來說，使用 10% K2SO4 

+ 1% Ni(NO3)2會有最好之催化效果。吳【36】以簡化成份後之氣化
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燃氣（CO、H2），取代天然氣之燃燒，發現了 CO 含量愈多的氣體，

可得到較高的燃燒溫度，但也得到較多的 NO 含量，反之亦然。此結

果意味著，天然氣雖有較高的反應熱，但 NO 的生成量亦是不少，而

愈少的 CO 含量之氣化燃氣雖然僅能提供較少的燃燒能量，但是卻不

會產生較多的 NO 含量，對於能源的利用及環境的保護，有正面的幫

助。 

國內亦有採用軟體進行氣化爐之模擬，例如楊【37】以 PCGC-3 程式

模擬噴流床氣化爐，發現影響煤炭轉換率之重要參數，除 O2/Coal、

H2O/Coal 等參數外，當操作壓力越高時則煤炭轉換率將隨之提高。

而當粉煤粒徑越小，其轉換率也相對提高，故操作壓力、粉煤粒徑皆

是影響氣化效率之重要參數，該研究並驗證 PCGC-3 程式之可靠性。

郭【38】同樣採用 PCGC-3 程式，以三維模式模擬粉煤於上吹式噴流

床氣化爐中之燃燒及氣化特性，模擬上吹式噴流床煤炭氣化爐，並與

實驗比對以驗證程式之可靠性。接著針對 O2/C 、H2O/C、粉煤粒徑

大小，及氣化爐進給角度進行參數分析。由其結果發現，當改變粉煤

負載率使 O2/C 比例降低時，則會使 CO2、H2O 生成量減少，CO、H2

及 CH4生成量增加。當改變 O2量使 O2/C 比例降低時，則會使 CO2、

CO 及 H2O 生成量減少，H2 及 CH4 生成量增加，同時氣化爐內積碳

量也會增加。當 H2O/C 比例增加時，氣相反應區重組反應趨勢會提
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高，並產生較多之 H2，使得在出口處 CH4生成量減少，H2生成量增

加。另外增加 H2O/C 比例、渦旋直徑及縮小粉煤粒徑，皆有助於降

低粉煤氣化所需之時間。 

由於煤炭氣化技術之應用，可有效降低燃燒煤炭產生之污染對環

境造成衝擊，並可應用於高效率複循環發電系統 IGCC 中，以達

到 43%以上之發電效率。雖然國外發展氣化複循環系統已經行之

有年，規模已達商業運轉，如美國印第安那州 Wabash River 發電

廠。但目前國內煤炭氣化技術之應用屬萌芽發展階段，必須建立

氣化爐建造之評估能力。尤其是針對相當複雜之流體化床氣化爐

之燃燒及氣化現象，需要建立一模擬分析技術，以探討研究粉煤

於流體化床之多相流及複雜之燃燒與氣化現象。因此，本研究將

針對粉煤於流體化床氣化爐之燃燒與氣化建立一化學反應多相流

數值模擬分析模式，以期能提供流體化床氣化爐設計及建造所需

之參數資料。 

本研究團隊在過去多年之研究中，已針對挾帶床式氣化爐建立

含有化學動力反應機制之三維多相燃燒氣化數值模擬分析模式。

並針對使用各種紊流燃燒模式，包括：非預混平衡燃燒模式、

非預混 Flamelet 燃燒模式、EDC (Eddy Dissipation Concept) 結合

CHEMKIN 化 學 反 應 模 式 、 及 FREDM (Finite-rate / 
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Eddy-dissipation)模式等對模擬準確度之影響進行探討研究。在

過去之研究中，並已針對不同煤種及混合生質燃料，模擬分析

其在挾帶床式氣化爐之氣化效能。本研究團隊在能源科技及數

值模擬方面已有多年之研究經驗。其中包括執行國科會計畫，

針對含有氫氣分離薄膜之薄膜水氣轉化反應產氫技術進行數值

模擬分析研究、結合轉化反應器之薄膜蒸氣重組反應器產氫技

術研究、模擬分析研究質子交換膜燃料電池(PEMFC)之三維動

態反應流場。執行能源局及核能所計畫，進行水氣轉化反應、

煤炭氣化之數值模擬分析。各計畫皆已順利結案，並獲得具體

之成果，發表於國內外期刊及研討會上。過去一年，本研究以

計算流體力學軟體 ANSYS FLUENT 為基礎，已成功建立煤炭於

氣泡式流體化床氣化內氣化之數值分析模式。該計算模式以歐

拉-歐拉法處理流體化床氣化爐內氣-固兩相流動，不同相流場將

被視為互相滲透的連續流體來處理。模擬所含之物理模型包括

煤炭氣化、紊流燃燒模型、熱輻射模型以及顆粒流分子運動論，

其中氣相以 k-ε紊流模型處理，固相視為顆粒流利用顆粒流分子

運動論加以描述。該研究結果已能成功描述氣化爐內之氣化情

形，故本研究團隊能以先前在流體化床氣化爐建立之分析能力

為基礎，順利執行本提案計畫，完成流體化床氣化爐操作參數
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分析與設計之優化研究。 

 

參、研究方法與過程 

本研究以泛用型商用軟體 ANSYS – FLUENT 來進行模擬計算，由於

流體化床氣化爐中粒子數量極多，若使用 Eulerian-Lagrangian 方法將

需要大量之計算資源。因此，本研究將以 Eulerian-Eulerian 方法針對

流體化床氣化爐之多相流建立分析模式，並使用其中的 Eulerian 

Model 處理流體化床之固相流場，因此，不同相流場將被視為互相滲

透的連續流體來處理，相關物理模型將在下列進行說明。 

 

一、模型假設: 

(一).壁面為絕熱且無滑移條件(Non-Slip Condition)。 

(二).假設氣體為理想氣體，遵循理想氣體狀態方程式。 

(三).兩相交互作用中，考慮阻力、熱傳以及異相反應(heterogeneous 

reaction)。 

(四).氣相包含 O2、CO、CO2、H2O、N2、CH4、H2；固相包含 Char、

CaCO3，並以 CaCO3作為砂床床質。 

(五).熱解之部分，由於去揮發反應極為快速，故假設煤炭在入口處已

完成乾燥及去揮發過程，小分子如焦煤(Char)、揮發物(Volatile)等由
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入口處進入。 

(六).不考慮煤渣(ash)對於氣化爐之影響，元素分析中，煤渣所佔有之

比例歸於氮氣之中。 

 

二、統御方程式: 

在氣相(g)與固相(s)方面將包含質量、動量、能量以及組分守恆方程

式【39】： 

(一)連續方程式(Continuity Equation)  

𝜕𝜕
𝜕𝜕𝜕𝜕
�𝛼𝛼𝑔𝑔𝜌𝜌𝑔𝑔� + ∇ ∙ �𝛼𝛼𝑔𝑔𝜌𝜌𝑔𝑔𝑉𝑉𝑔𝑔���⃑ � = �̇�𝑚𝑠𝑠𝑔𝑔 (1) 

 

𝜕𝜕
𝜕𝜕𝜕𝜕

(𝛼𝛼𝑠𝑠𝜌𝜌𝑠𝑠) + ∇ ∙ �𝛼𝛼𝑠𝑠𝜌𝜌𝑠𝑠𝑉𝑉𝑠𝑠���⃑ � = −�̇�𝑚𝑠𝑠𝑔𝑔 (2) 

 

其中，𝛼𝛼：體積分數 

      𝑣𝑣：瞬時速度 

      ρ：密度 

      �̇�𝑚𝑠𝑠𝑔𝑔：從固相到氣相之質量 

其中，氣相密度 (理想氣體) 採用理想氣體方程式，如下： 

𝜌𝜌𝑔𝑔 = 𝑃𝑃

𝑅𝑅𝑅𝑅∑
𝑌𝑌𝑖𝑖
𝑊𝑊𝑖𝑖

𝑛𝑛
𝑖𝑖=1

 (3) 

而對於固相密度而言，其混合密度如下表示： 

𝜌𝜌𝑠𝑠 = 1

∑ 𝑌𝑌𝑖𝑖
𝜌𝜌𝑖𝑖

𝑛𝑛
𝑖𝑖=1

 (4) 
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其中，𝑌𝑌𝑖𝑖：質量分率 

      𝜌𝜌𝑖𝑖：第 i 個組分之密度 

 

(二)動量守恆(Momentum Equation)  

𝜕𝜕
𝜕𝜕𝜕𝜕
�𝛼𝛼𝑔𝑔𝜌𝜌𝑔𝑔𝑉𝑉𝑔𝑔���⃑ � + ∇ ∙ �𝛼𝛼𝑔𝑔𝜌𝜌𝑔𝑔𝑉𝑉𝑔𝑔���⃑ 𝑉𝑉𝑔𝑔���⃑ � = −𝛼𝛼𝑔𝑔∇𝑃𝑃𝑔𝑔 + ∇𝛼𝛼𝑔𝑔 ∙ 𝜏𝜏𝑔𝑔 + 𝛼𝛼𝑔𝑔𝜌𝜌𝑔𝑔𝑔𝑔 + 𝛽𝛽(𝑉𝑉𝑠𝑠���⃑ − 𝑉𝑉𝑔𝑔���⃑ ) (4) 

 
𝜕𝜕
𝜕𝜕𝜕𝜕
�𝛼𝛼𝑠𝑠𝜌𝜌𝑠𝑠𝑉𝑉𝑠𝑠���⃑ � + ∇ ∙ �𝛼𝛼𝑠𝑠𝜌𝜌𝑠𝑠𝑉𝑉𝑠𝑠���⃑ 𝑉𝑉𝑠𝑠���⃑ � = −𝛼𝛼𝑠𝑠∇𝑃𝑃𝑠𝑠 + ∇𝛼𝛼𝑠𝑠 ∙ 𝜏𝜏𝑠𝑠 + 𝛼𝛼𝑠𝑠𝜌𝜌𝑠𝑠𝑔𝑔 − 𝛽𝛽(𝑉𝑉𝑠𝑠���⃑ − 𝑉𝑉𝑔𝑔���⃑ ) (5) 

 

其中，∇P𝑠𝑠：顆粒撞擊所造成之固相壓力 

      𝛽𝛽：相間之交換係數 

      𝜇𝜇𝑠𝑠：固體剪切黏性 

      𝜏𝜏：應力張量 

 

而應力張量𝜏𝜏分為氣相與固相兩種表現方式： 

𝜏𝜏𝑔𝑔 = 𝛼𝛼𝑔𝑔𝜇𝜇𝑔𝑔[−2
3
𝛼𝛼𝑔𝑔𝜇𝜇𝑔𝑔�∇𝑉𝑉𝑔𝑔���⃑ �] (6) 

𝜏𝜏𝑠𝑠 = 𝛼𝛼𝑠𝑠𝜇𝜇𝑠𝑠[−2
3
𝛼𝛼𝑠𝑠𝜇𝜇𝑠𝑠�∇𝑉𝑉𝑠𝑠���⃑ �] + 𝛼𝛼𝑠𝑠𝜆𝜆𝑠𝑠 ∙ ∇𝑉𝑉𝑠𝑠���⃑  (7) 

 

式(7)中之𝜆𝜆𝑠𝑠為體積黏性(bulk viscosity)，可由 Lun【40】等人提出之

形式表示如下： 

 

𝜆𝜆𝑠𝑠 = 4
5
𝛼𝛼𝑠𝑠𝜌𝜌𝑠𝑠𝑑𝑑𝑠𝑠𝑔𝑔0(1 − 𝑒𝑒)(Θ

𝜋𝜋
)0.5 (8) 
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而式(7)中之𝜇𝜇𝑠𝑠為固體剪切黏性則可由 Gidaspow【41】所列之方程式

表示固相剪切應力之撞擊項(collision part)及動能項(kinetic part)之： 

 

𝜇𝜇𝑠𝑠 = 10𝜌𝜌𝑠𝑠𝑑𝑑𝑠𝑠√Θπ
96(1+𝑒𝑒)𝑔𝑔0

 [1 + 4
5
𝛼𝛼𝑠𝑠𝑔𝑔0(1 + 𝑒𝑒)]2 + 4

5
𝛼𝛼𝑠𝑠2𝜌𝜌𝑠𝑠𝑑𝑑𝑠𝑠𝑔𝑔0(1 + 𝑒𝑒) �Θ

𝜋𝜋
�
0.5

 (9) 

 

固相壓力之定義方式與固體剪切黏性𝜇𝜇𝑠𝑠類似，分為撞擊項(collision 

part)及動能項(kinetic part)： 

 
P𝑠𝑠 = 𝛼𝛼𝑠𝑠𝜌𝜌𝑠𝑠Θ + 2(1 + e)𝛼𝛼𝑠𝑠2𝑔𝑔0𝜌𝜌𝑠𝑠Θ (10) 

 

其中在式(8)、(9)、(10)中出現之符號統一說明如下： 

Θ：顆粒溫度(Granular Temperature)(單位為
2ms− ) 

𝑔𝑔0：徑向分布函數(Radial Distribution Function)： 

             𝑔𝑔0 = [1 − � 𝛼𝛼𝑠𝑠
𝛼𝛼𝑠𝑠,𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚

�
1
3
]−1 (11) 

e：顆粒之撞擊恢復係數 

 

式(10)中出現之 e 為顆粒之撞擊恢復係數，一般而言，e 在 0.8~1.0 之

間【42】，而本研究所採用之值為 0.9。 

 

在動量方程式中，氣-固兩相間存在交互作用，因此氣相與固相間之

交換係數(β)也需要考慮，可依𝛼𝛼之大小決定： 
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當𝛼𝛼 ≥ 0.8時： 

β = 3
4
𝐶𝐶𝑑𝑑

𝛼𝛼𝑠𝑠𝜌𝜌𝑠𝑠�𝑉𝑉𝑠𝑠���⃑ −𝑉𝑉𝑔𝑔����⃑ �
𝑑𝑑𝑠𝑠

𝛼𝛼𝑔𝑔−2.65 (12) 

 

當𝛼𝛼 < 0.8時： 

β = 150 (1−𝛼𝛼𝑔𝑔)𝜇𝜇𝑔𝑔
𝛼𝛼𝑔𝑔𝑑𝑑𝑠𝑠2

+ 1.75 𝜌𝜌𝑔𝑔𝛼𝛼𝑠𝑠�𝑉𝑉𝑔𝑔����⃑ −𝑉𝑉𝑠𝑠���⃑ �
𝑑𝑑𝑠𝑠

 (13) 

  

其中： 

𝑅𝑅𝑒𝑒𝑠𝑠 = 𝛼𝛼𝑔𝑔𝜌𝜌𝑔𝑔𝑑𝑑𝑠𝑠�𝑉𝑉𝑔𝑔����⃑ −𝑉𝑉𝑠𝑠���⃑ �
𝜇𝜇𝑔𝑔

 (14) 

 
 

當𝑅𝑅𝑒𝑒𝑠𝑠 < 1000時： 

𝐶𝐶𝑑𝑑 = 24
𝑅𝑅𝑒𝑒𝑠𝑠

(1 + 0.15𝑅𝑅𝑒𝑒𝑠𝑠0.687) (15) 

當𝑅𝑅𝑒𝑒𝑠𝑠 ≥ 1000時： 

𝐶𝐶𝑑𝑑 = 0.44 (16) 

 

考慮粒子溫度 (Granular Temperature) 來測量粒子的波動動能

(Fluctuating Kinetic Energy) ， 定 義 顆 粒 溫 度 sΘ (Granular 

Temperature)： 

Θ = 1
3
𝑉𝑉𝑠𝑠′����⃑

2
  (17) 

其中，𝑉𝑉𝑠𝑠′����⃑為固體振盪速度，而瞬時速度𝑉𝑉𝑠𝑠���⃑ (Instantaneous Velocity)以平

均速度𝑉𝑉𝑠𝑠(Mean Velocity)以及振盪速度(Fluctuation Velocity)表示： 

 𝑉𝑉𝑠𝑠���⃑ = 𝑉𝑉𝑠𝑠 + 𝑉𝑉𝑠𝑠′����⃑  



 

26 

 

 

(三)顆粒流運動理論(Kinetic Theory of Granular Flow) 

固相能量波動(Solid Fluctuating Energy)之傳輸方程式， 

2
3
� 𝜕𝜕
𝜕𝜕𝜕𝜕

(𝛼𝛼𝑠𝑠𝜌𝜌𝑠𝑠Θ) + ∇ ∙ �𝛼𝛼𝑠𝑠𝜌𝜌𝑠𝑠𝑉𝑉𝑠𝑠���⃑ ∙ Θ�� = −(𝑃𝑃𝑠𝑠𝐼𝐼 + 𝛼𝛼𝑠𝑠𝜏𝜏𝑠𝑠):∇𝑉𝑉𝑠𝑠���⃑ + ∇ ∙ 𝑘𝑘𝑠𝑠∇Θ − γ + ϕ𝑠𝑠 (18) 

 

其中： 

(𝑃𝑃𝑠𝑠𝐼𝐼 + 𝛼𝛼𝑠𝑠𝜏𝜏𝑠𝑠):∇𝑉𝑉𝑠𝑠���⃑：剪應力所作之功造成振盪能量之增加 

∇ ∙ 𝑘𝑘𝑠𝑠∇Θ：擴散之能量( sk 為擴散係數) 

γ：非彈性碰撞所造成的振盪能量損失 

ϕ𝑠𝑠：氣固間之能量交換= 3𝛽𝛽Θ (19) 

 

而(18)式之擴散係數𝑘𝑘𝑠𝑠可由 Gidaspow 等人之方程式表示： 

𝑘𝑘𝑠𝑠 = 150𝜌𝜌𝑠𝑠𝑑𝑑𝑠𝑠√Θπ
384(1+𝑒𝑒)𝑔𝑔0

 [1 + 6
5
𝛼𝛼𝑠𝑠𝑔𝑔0(1 + 𝑒𝑒)]2 + 2𝜌𝜌𝑠𝑠𝛼𝛼𝑠𝑠2𝑑𝑑𝑠𝑠(1 + 𝑒𝑒)𝑔𝑔0�

Θ
𝜋𝜋

 (20) 

 

非彈性碰撞所造成的振盪能量損失：  

γ = 3(1 − e2)𝛼𝛼𝑠𝑠𝜌𝜌𝑠𝑠𝑔𝑔0Θ [ 4
𝑑𝑑𝑠𝑠
�Θ
𝜋𝜋
�
0.5
− ∇ ∙ 𝑉𝑉𝑠𝑠���⃑ ] (21) 

 

(四)混合紊流模型(Mixture Turbulence Model)： 

混合紊流模型包含紊流動能 k 與其消散率 ε 之傳輸方程式(Mixture 

Turbulence Model)： 

𝜕𝜕
𝜕𝜕𝜕𝜕

(𝜌𝜌𝑚𝑚k) + ∇ ∙ �𝜌𝜌𝑚𝑚𝑉𝑉𝑚𝑚����⃑ 𝑘𝑘� = ∇ ∙ �𝜇𝜇𝑡𝑡,𝑚𝑚
𝜎𝜎𝑘𝑘

∇k� + 𝐺𝐺𝑘𝑘,𝑚𝑚 − 𝜌𝜌𝑚𝑚𝜀𝜀 (22) 
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𝜕𝜕
𝜕𝜕𝜕𝜕

(𝜌𝜌𝑚𝑚ε) + ∇ ∙ �𝜌𝜌𝑚𝑚𝑉𝑉𝑚𝑚����⃑ ε� = ∇ ∙ �𝜇𝜇𝑡𝑡,𝑚𝑚
𝜎𝜎ε

∇ε� + ε
𝑘𝑘

(𝐶𝐶1ε𝐶𝐶𝑘𝑘,𝑚𝑚 − 𝐶𝐶2ε𝜌𝜌𝑚𝑚ε) (23) 

 

式(22)與(23)中之 mV

、 mρ 項分別混合速度、混和密度，可以下式求之： 

𝜌𝜌𝑚𝑚 = ∑ 𝛼𝛼𝑖𝑖𝑛𝑛
𝑖𝑖=1 𝜌𝜌𝑖𝑖 (24) 

𝑉𝑉𝑚𝑚����⃑ = ∑ 𝛼𝛼𝑖𝑖𝑛𝑛
𝑖𝑖=1 𝜌𝜌𝑖𝑖V𝚤𝚤����⃑

∑ 𝛼𝛼𝑖𝑖𝑛𝑛
𝑖𝑖=1 𝜌𝜌𝑖𝑖

  (25) 

 

而紊流黏度 ,t mm 為： 

𝜇𝜇𝜕𝜕,𝑚𝑚 = 𝜌𝜌𝑚𝑚𝐶𝐶𝜇𝜇
𝑘𝑘2

𝜀𝜀
 (26) 

紊流動能 ,k mG 為： 

𝐺𝐺𝑘𝑘,𝑚𝑚 = 𝜇𝜇𝜕𝜕,𝑚𝑚 �∇V𝑚𝑚�����⃑ + �∇V𝑚𝑚�����⃑ �
𝑅𝑅
� :∇V𝑚𝑚�����⃑  (27) 

而紊流模式中所使用之相關經驗常數如下【43】： 

3.1
0.1
92.1
44.1
09.0

2

1

=
=
=
=

=

ε

ε

ε

m

σ
σ k

C
C
C

 

 

(五)能量守恆(Energy Equation) 

𝜕𝜕
𝜕𝜕𝜕𝜕
�𝛼𝛼𝑔𝑔𝜌𝜌𝑔𝑔𝐻𝐻𝑔𝑔� + ∇ ∙ �𝛼𝛼𝑔𝑔𝜌𝜌𝑔𝑔𝑉𝑉𝑔𝑔���⃑ 𝐻𝐻𝑔𝑔� = ∇𝜆𝜆𝑔𝑔∇𝑇𝑇𝑔𝑔 + 𝑄𝑄𝑔𝑔𝑠𝑠 (26) 

 
𝜕𝜕
𝜕𝜕𝜕𝜕

(𝛼𝛼𝑠𝑠𝜌𝜌𝑠𝑠𝐻𝐻𝑠𝑠) + ∇ ∙ �𝛼𝛼𝑠𝑠𝜌𝜌𝑠𝑠𝑉𝑉𝑠𝑠���⃑ 𝐻𝐻𝑠𝑠� = ∇𝜆𝜆𝑠𝑠∇𝑇𝑇𝑠𝑠 + 𝑄𝑄𝑠𝑠𝑔𝑔 (27) 

其中，𝐻𝐻：焓 

ℎ𝑠𝑠𝑔𝑔：氣固兩相間之熱傳系數 
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𝑄𝑄𝑔𝑔𝑠𝑠：氣相轉換至固相之能量= −𝑄𝑄𝑠𝑠𝑔𝑔 

 

而𝑄𝑄𝑔𝑔𝑠𝑠可由下式取得： 

𝑄𝑄𝑠𝑠𝑔𝑔 = ℎ𝑠𝑠𝑔𝑔(𝑇𝑇𝑠𝑠 − 𝑇𝑇𝑔𝑔) (28) 

ℎ𝑠𝑠𝑔𝑔 = 6𝑘𝑘𝑔𝑔𝛼𝛼𝑠𝑠𝛼𝛼𝑔𝑔𝑁𝑁𝑁𝑁𝑠𝑠
𝑑𝑑𝑝𝑝2

 (29) 

 

(六)熱輻射(Radiative Transfer Equation) 

而在眾多熱輻射模式中，將選擇最常用之 P-1 Model【44】降低計算

成本。 

而熱輻射通量𝑞𝑞𝑟𝑟為： 

𝑞𝑞𝑟𝑟 = −Γ∇G (31) 

G 為入射輻射量(Incident Radiation)，與輻射強度有關： 

G = ∫ 𝐼𝐼𝑑𝑑Ω4𝜋𝜋
0

 (32) 

而Γ考慮煤炭粒子之影響，以下式表示： 

Γ = 1
3(𝑎𝑎+𝑎𝑎𝑝𝑝+𝜎𝜎𝑝𝑝) (33) 

𝑎𝑎：氣體吸收率 

𝑎𝑎𝑝𝑝：粒子吸收係數 

𝜎𝜎𝑝𝑝：粒子之散射率 

 

而考慮粒子項之熱輻射項之傳輸方程式，經過修正為下式： 

−∇𝑞𝑞𝑟𝑟 = �𝑎𝑎 + 𝑎𝑎𝑝𝑝�𝐺𝐺 − 4𝜋𝜋 �𝑎𝑎𝑛𝑛2 𝜎𝜎𝑅𝑅
4

𝜋𝜋
� (34) 
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(七)成份守恆方程式 

∂
∂t

(𝜌𝜌𝑞𝑞𝛼𝛼𝑞𝑞𝑌𝑌𝑖𝑖𝑞𝑞) + ∇ ∙ �𝜌𝜌𝑞𝑞𝛼𝛼𝑞𝑞𝑉𝑉�⃑ 𝑞𝑞𝑌𝑌𝑖𝑖𝑞𝑞� =

−∇�𝛼𝛼𝑞𝑞𝐽𝐽𝚤𝚤��⃑
𝑞𝑞
� + 𝛼𝛼𝑞𝑞𝑅𝑅𝑖𝑖𝑞𝑞 + ∑ (𝑚𝑚𝑝𝑝𝑞𝑞,𝑖𝑖 −𝑅𝑅

𝑝𝑝=1 𝑚𝑚𝑞𝑞𝑝𝑝,𝑖𝑖) + R (35) 

其中：𝑅𝑅𝑖𝑖𝑞𝑞為 q 相中 i 成份經由化學反應之生成率 

j i
q pm 表示方向由 q 相到 p 相，成份 j 與 i 間之質量轉移 

R 表示異相反應之反應速率 

qα 表示 q 相之體積分率 

Y q
i 表示 q 相 i 成份之質量分率 

 

𝐽𝐽𝚤𝚤��⃑ = −(𝜌𝜌𝐷𝐷𝑖𝑖,𝑚𝑚 + 𝜇𝜇𝑡𝑡
𝑆𝑆𝑐𝑐𝑡𝑡
− 𝐷𝐷𝑅𝑅,𝑖𝑖

∇𝑅𝑅
𝑅𝑅

) (36) 

其中 ,i mD 為成份 i 之擴散係數 

,T iD 為熱力擴散係數 

μt為紊流黏滯係數 

Sct為施密特數（Schmidt Number） 

 

(八)紊流反應模式 

在本研究中，採用的紊流反應模式為有限速率模式(Finite-Rate Model)

架構搭配渦流消散模式(Eddy Dissipation Model)；此模式的特色為考

慮兩種反應速率，即為阿瑞尼斯速率式以及紊流混合速率式兩者，實
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際上採用之反應速率則是由兩者間，反應速率較慢者來決定，如下式

所示： 

 
𝑅𝑅𝑖𝑖 = min (𝑅𝑅𝐴𝐴𝑟𝑟𝑟𝑟ℎ𝑒𝑒𝑚𝑚𝑖𝑖𝑁𝑁𝑠𝑠,𝑅𝑅𝑅𝑅𝑁𝑁𝑟𝑟𝑇𝑇𝑁𝑁𝑇𝑇𝑒𝑒𝑛𝑛𝑇𝑇𝑒𝑒) (37) 

Ri：生成物產生率 

 

其中，阿瑞尼斯速率(Arrhenius Rate)表示如下： 

𝑅𝑅𝐴𝐴𝑟𝑟𝑟𝑟ℎ𝑒𝑒𝑚𝑚𝑖𝑖𝑁𝑁𝑠𝑠 = Γ(𝑣𝑣𝑖𝑖,𝑟𝑟′′ − 𝑣𝑣𝑖𝑖,𝑟𝑟′)𝑘𝑘𝑓𝑓,𝑟𝑟 ∏  [𝐶𝐶𝑗𝑗,𝑟𝑟]𝜂𝜂𝑗𝑗,𝑟𝑟
′+𝜂𝜂𝑗𝑗,𝑟𝑟

′′𝑁𝑁𝑟𝑟
𝑗𝑗=1  (38) 

 

Γ：第三體(Third Body) 

kf,r：反應 r 的正向速率常數，以 Arrhenius 型式表示： 

𝑘𝑘𝑓𝑓,𝑟𝑟 = 𝐴𝐴𝑟𝑟T𝛽𝛽𝑒𝑒
−𝐸𝐸𝑚𝑚
𝑅𝑅𝑅𝑅  (39) 

 

而紊流混合速率表示式： 

𝑅𝑅𝑅𝑅𝑁𝑁𝑟𝑟𝑇𝑇𝑁𝑁𝑇𝑇𝑒𝑒𝑛𝑛𝑇𝑇𝑒𝑒 = 𝑣𝑣𝑖𝑖,𝑟𝑟′𝑀𝑀𝑤𝑤,𝑖𝑖𝐴𝐴𝜌𝜌
𝜀𝜀
𝑘𝑘

min𝑅𝑅( 𝑌𝑌𝑅𝑅
𝑣𝑣𝑅𝑅,𝑟𝑟′𝑀𝑀𝑤𝑤,𝑅𝑅

) (40) 

𝑅𝑅𝑅𝑅𝑁𝑁𝑟𝑟𝑇𝑇𝑁𝑁𝑇𝑇𝑒𝑒𝑛𝑛𝑇𝑇𝑒𝑒 = 𝑣𝑣𝑖𝑖,𝑟𝑟′𝑀𝑀𝑤𝑤,𝑖𝑖𝐴𝐴𝐴𝐴𝜌𝜌
𝜀𝜀
𝑘𝑘

( ∑ 𝑌𝑌𝑃𝑃𝑃𝑃
∑ 𝑣𝑣𝑅𝑅,𝑟𝑟′′𝑀𝑀𝑤𝑤,𝑗𝑗
𝑁𝑁
𝑗𝑗

) (41) 

 

其中： 

rN ：反應 r 的化學物質數目 

Cj,r：反應 r 中每種反應物或生成物 j 的莫爾濃度 

ν′j,r：反應 r 中反應物 i 的化學計量係數 

ν″j,r：反應 r 中生成物 i 的化學計量係數 
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η′j,r：反應 r 中每種反應物或生成物 j 的正向反應速度指數 

η″j,r ：反應 r 中每種反應物或生成物 j 的逆向反應速度指數 

YP：任何產物 P 之質量分率 

YR ：特定反應物 R 之質量分率 

A：經驗常數，為 4.0 

B：經驗常數，為 0.5 

 

Γ對反應速率的淨影響，通常此資料極難得知，故本研究在反應速率

計算中忽略第三體影響，其值視為 1(Unity)。 

而本研究為穩態，計算初始化後，在 ANSYS-FLUENT 中有限速率渦

流耗散模式(Finite-Rate/Eddy Dissipation Model)模式中提到，為使反

應能產生，會將所有成份之質量分率，在初始設定為 0.01。 

 

(九)異相反應之反應速率(Heterogeneous Reaction Rates) 

當煤炭粒子內之揮發物質散出之後，煤焦表面將會進行異相反應

(Heterogeneous Reaction)，其反應速率 R 可由下式表示： 

 

R = k∏ (𝑌𝑌𝑖𝑖𝜌𝜌𝑖𝑖𝑝𝑝𝑉𝑉𝑉𝑉𝑉𝑉𝑖𝑖𝑝𝑝
𝑀𝑀𝑀𝑀𝑖𝑖

𝑁𝑁𝑅𝑅
𝑖𝑖=1 ∗ 1000)𝑠𝑠𝜕𝜕 ∗ 10−3 (𝑘𝑘𝑚𝑚𝑘𝑘𝑇𝑇

𝑚𝑚3𝑠𝑠
) (42) 

其中： 

iY 表示 ith成份之質量分率 
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NR 表示總反應物之數目 

ipρ 表示 ip 相之體積密度(Bulk density) 

ipVOF 表示 ip 相之體積分率 

iMW 表示反應物成份之重量((kg/kmol)) 

st 表示反應物之化學計量係數(Stoichiometric Coefficient) 

 

k 表示速率常數：k = A( 𝑅𝑅𝑖𝑖𝑝𝑝
𝑅𝑅𝑟𝑟𝑟𝑟𝑟𝑟

)𝑇𝑇 𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒( −𝐸𝐸
𝑅𝑅𝑅𝑅𝑖𝑖𝑝𝑝

) (43) 

其中：  

ipT 表示 ip 相之溫度 

refT ：參考溫度，通常為 298.15K 

 

三、化學反應動力式 

在煤炭揮發物部份，是利用 ANSYS - FLUENT 的煤炭計算器(Coal 

Calculator)去計算，目前採用之揮發物質為 C20.8H59.7O9.79N1.5148 (忽略 S

成份)。 

其中，化學反應式包含九條，六條同相反應及三條異相反應；當煤粒

進行熱解之後，將釋放出可燃氣體，並形成固態煤焦(Char)及揮發物

(Volatile)【45】。而氣相反應的部份，則包含了同相間的氧化(Oxidation)

反應以及水氣轉換(Water Gas Shift)反應，其反應如下： 
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C20.8H59.7O9.79N1.5148 +20.4 O2  20.8 CO + 29.8 H2O +  

0.7573 N2 (R-1) 

𝐶𝐶𝐶𝐶 + 0.5𝐶𝐶2 → 𝐶𝐶𝐶𝐶2 (R-2) 

𝐻𝐻2 + 0.5𝐶𝐶2 → 𝐻𝐻2𝐶𝐶 (R-3) 

𝐶𝐶𝐻𝐻4 + 2𝐶𝐶2 →2𝐻𝐻2𝐶𝐶 + 𝐶𝐶𝐶𝐶2 (R-4) 

𝐶𝐶𝐶𝐶 + 𝐻𝐻2𝐶𝐶 → 𝐻𝐻2 + 𝐶𝐶𝐶𝐶2 (R-5) 

𝐻𝐻2 + 𝐶𝐶𝐶𝐶2 → 𝐶𝐶𝐶𝐶 + 𝐻𝐻2𝐶𝐶 (R-6) 

 

其中，(R-1)是本研究參考 Weimer AW【45】等人提出之焦炭去揮發

反應後各成分的質量分率，並依據 Pablo 等人【46】提出的 Volatile

去揮發反應化學式而得。揮發物熱解產生之物質將繼續進行同相反應

如(R-2)至(R-5)，而煤焦與三種氣體成份進行異相反應，其反應式如

下： 

 
 

C(s) + 0.5𝐶𝐶2 → 𝐶𝐶𝐶𝐶 (R-7) 

C(s) + 𝐶𝐶𝐶𝐶2 → 2𝐶𝐶𝐶𝐶 (R-8) 

C(s) + 𝐻𝐻2𝐶𝐶 → 𝐶𝐶𝐶𝐶 + 𝐻𝐻2 (R-9) 

 

 

 

 

 

 



 

34 

 

 

表 3-1、化學動力參數表 

Equation Pre-Exponential 
Factor(Ar) 

Activation 
Energy(J) Reference 

(R-2) 1.00E+15 1.3302E+08 【47】 

(R-3) 5.16E+15 2.8517E+07 【47】 

(R-4) 3.552E+14 1.3053E+08 【47】 

(R-5) 2.78E+03 1.2554E+07 【47】 

(R-6) 1.05E+05 4.5544E+07 【47】 

(R-7) 1.76E+06 1.1296E+08 【48】 

(R-8) 76.31 1.8827E+08 【48】 

(R-9) 76.31 1.8827E+08 【48】 

 

四、煤粒之相關性質 

本研究所採用之煤種(以產地分類)為哥倫比亞煤，表 3-2 及表 3-3 為

元素分析(Ultimate Analysis)和工業分析(Proximate Analysis)，如下表：

表 3-2、煤成份之元素分析(Ultimate Analysis) 

Ultimate Analysis Wt% 
C 75.3 
H 5.4 
O 15.6 
N 1.8 
S 0.4 



 

35 

 

 

表 3-3、煤成份之工業分析(Proximate Analysis) 

Proximate Analysis Wt% 
Volatile 41.8 
Fixed Carbon 54.1 
Moisture 2.6 
Ash 1.5 

 

五、氣化爐網格模型及操作條件 

流體化床的使用，主要在於其床體內所含之固體顆粒與流體的運動使

床體內部有良好的傳熱性能，床體內部之溫度相當均勻且易於控制，

可使燃燒行為穩定，容易進行連續穩定之操作。而目前燃料的選用上，

基於藏量豐富且易於取得的特性，主要是使用煤炭作為燃料，因此本

文將針對以煤炭為燃料之流體化床氣化爐進行數值模擬分析。 

本文以 Ocampo【49】等人之實驗作為模擬之對象，並以其實驗結果

作為模擬之驗證數據，在該實驗之中，下方為氣體其實驗裝置如圖

3-1 所示。 
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圖 3-1、Ocampo 等人之實驗裝置【49】 

於實驗之中，由碳酸鈣組成之砂床藉由下方甲烷燃燒室燃燒後產生之

氣體加熱，當砂床達到一定溫度時(可點燃煤炭之溫度)，甲烷燃燒室

便會被關閉，而後水蒸氣與空氣透過預熱器加溫後進入氣化爐，煤炭

同時採用重力落料的方式進入氣化爐中進行反應，砂床之初始高度為

100 公分。 

本研究所模擬之幾何外型如圖 3-2 所示。氣化爐整體高度為 200 公分

的圓柱體，空氣及水蒸氣入口(Air and Steam Inlet)直徑為 22 公分。側

管則為煤炭之入口(Coal Inlet)，距離底部 30 公分高，砂床之初始高度

為 100 公分。 
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圖 3-2、Ocampo 等人所設計之流體化床氣化爐示意圖【49】 

本文按照文獻提供之幾何外型，建立計算使用之三維結構網格，如圖

3-3，圖中藍色部分為入口類型邊界條件，紅色為出口類型邊界條件，

白色則為壁面類型邊界條件並假設為絕熱。整體網格數為 74728 且網

格質量皆在 0.5 以上。 

 
圖 3-3、流體化床氣化爐之網格 
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由於歐拉模型屬於兩相流問題，不同相被視為互相滲透之連續體，在

組分之分類上，氣相包含：O2、CO、CO2、H2、CH4、H2O、Volatile、

N2；固相則包含CaCO3以及 C(s)，並以CaCO3作為床砂。 

此外，在流體化床之操作中，砂床粒子的粒徑與氣體的流速相當重要，

此二值之操作範圍會決定該氣化爐之流體化程度。其中砂床顆粒之區

分，如圖 3-4 所示，根據平均粒徑(0.62mm)可知吾人所選定之床砂屬

於 B 類，當選定床砂粒子後，氣體流速之操作範圍直接將界定流體

化床之種類。 

 
圖 3-4、床砂粒子分類【50】 

根據 Bi【51】等人提出之無因次化圖：Ur∗ − 𝐴𝐴𝐴𝐴
1
3，透過此圖可界定

流體化床氣化爐之操作範圍，如圖 3-5。 
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圖 3-5、Ur∗ − 𝐴𝐴𝐴𝐴
1
3之無因次化圖 

 

其中： 

Ur∗ = 𝑈𝑈 【 𝜌𝜌𝑔𝑔2

𝑔𝑔∆𝜌𝜌𝜇𝜇𝑔𝑔
】

1
3 (55) 

𝐴𝐴𝐴𝐴
1
3 =  【 𝜌𝜌𝑔𝑔∆𝜌𝜌𝑔𝑔𝑑𝑑𝑃𝑃����

3

𝜇𝜇𝑔𝑔2
】

1
3 (56) 

模擬之操作條件如表 3-4，本研究假設煤炭於入口處很快便完成裂解

反應，故由入口注入煤炭裂解後之各成份，各成份之比例來自於煤炭

的元素分析，列於表 3-2 與表 3-3。本文所使用之出入口邊界條件列

於表 3-5。 
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表 3-4、操作條件 

No. 1 2 3 4 5 
Coal feed 

(kg/hr) 8 6.6 6.6 6.6 8 

Air supply 
(kg/hr) 21.9 12.65 17.0 18.96 17 

Steam supply 
(kg/hr) 4.7 4.7 4.7 4.7 4.7 

Air and steam 
inlet 

temperature(K) 
693 663 663 663 686 

Mean particle 
diameter(mm) 0.62 0.62 0.62 0.62 0.62 

ER 0.286 0.2 0.269 0.3 0.217 
 

在 FLUNT 中邊界條件，吾人所設立之邊界條件類型(Boundary Type)

如表 3-5 所示。其中，入口部分採用 Mass Flow Inlet，出口處則採用

Pressure Outlet，出口壓力值於外界大氣壓力相同(1atm)。 

 

表 3-5、邊界條件類型 

初始值部分，固體顆粒起始充滿高 100 公分以內區域之砂床，初始床

空氣水蒸氣入口 (Air and Steam 

inlet) 
Mass Flow Inlet 

煤炭入口(Coal Inlet) Mass Flow Inlet 

出口(Outlet) Pressure Outlet 

壁面(Wall) Wall 
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溫為 1128K，而出口部分之壓力值與大氣壓力相同。本文所採用之化

學反應動力式如表 3-1 所示。 

 

肆、主要發現與結果討論 

一、氣化爐內部之冷流流場分析 

在本文之計算過程中，為增加計算時之收斂性，會先行計算不含化學

反應之冷流場，當基本的流場建立後，再行加入化學反應計算。流場

發展情況如下，流體通過床體在兩相間之阻力之作用下，使顆粒向上

推動，床體膨脹，導致顆粒間之空隙加大，氣體填滿空係，氣泡便因

此而產生(氣泡係指氣體之體積分率大於固體許多時稱之)。隨後氣體

挾帶著粒子向上移動，而由於濃度之差異氣體分子會向周圍擴散，並

於壁面形成新的氣泡。氣泡破裂後，粒子將向下掉落撞擊床砂，造成

床砂頂部波動。各階段流場之發展如圖 4-1、圖 4-2 及圖 4-3 所示： 
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圖 4-1、X=0 切面之各時間之固相體積分率圖 

(a)0.4s(b)0.6s(c)0.8s(d)1.0s(e)2.0s(f)4.0s 

 

 
圖 4-2、y=0 切面之各時間之固相體積分率圖 

(a)0.4s(b)0.6s(c)0.8s(d)1.0s(e)2.0s(f)4.0s 
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圖 4-3、x=0 切面之固相速度向量圖 

(a)0.4s(b)0.6s(c)0.8s(d)1.0s(e)2.0s(f)4.0s 

 

二、不同 ER 值對於煤炭氣化出口成份之影響 

由於氣化爐中涉及燃燒、氣化的反應，氧化劑之流量大小對於氣化產

氣有直接性之影響。在流體化床中，燃料的供給率以及空氣之提供量

可以分開獨立操作，故須有一個判斷的標準來決定燃料與空氣之間的

比例，故有了 ER 值的概念，本文中所使用之 ER 值定(Equivalence 

Ratio)義如下： 

ER = (𝐴𝐴/𝑉𝑉)𝑚𝑚𝑐𝑐
(𝐴𝐴/𝑉𝑉)𝑠𝑠𝑡𝑡  (58) 

實際應用之流體化床氣化爐其 ER 值約處於 0.2~0.3 之間【52】。為使

參數設計之區間符合現實，本文中設計之 ER 值亦落在這個階段，且

基於控制變因之故，吾人在設計上 ER 值上採用固定之 S/C 比(水蒸氣

質量/煤炭質量)之方式，並取表 3-4 中第三組數據作為對照，該組數



 

44 

 

據之 ER=0.269。而 ER=0.2 及 ER=0.3 之操作條件分別為表 3-4 之第

二及第四組數據。 

由圖 4-4 之溫度分佈結果可觀察到，床區之溫度是整個氣化爐中高的

地方，其原因為入口處之 O2 濃度較高，而燃燒在此處發生之緣故，

隨著高度上升，當氧氣耗盡時反應將以氣化反應為主導，導致流場溫

度下降。而隨著 ER 值之變化，床體溫度並無太大差異，可知 ER 值

對於床溫影響較小。 

 

 
圖 4-4、不同 ER 值下之溫度分佈(K)(a)0.2(b)0.269(c)0.3 

水氣轉換反應是平衡氣化爐中各項氣體成份的重要反應，由圖 4-5 的

水氣轉換反應速率圖可以得知靠近床砂頂部時，其反應速率較快，乃

是因為水氣轉換之反應物濃度 CO 較高之故(O2 增加燃燒作用使 CO

提升)。由圖 4-6、4-7 可知隨著 ER 值的提高，可以觀察到水氣轉換
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順向反應之高反應速率地帶面積擴大，表示 H2、CO2 的大量生成，

然而在稍高之區域，由於 H2、CO2 濃度較高之故，水氣轉換之逆反

應發生反而增加 CO 之濃度。由圖 4-8 發現隨著 ER 值增加，出口處

之 CO 濃度也會有所提升，H2則呈現下降之趨勢。 

 

 
圖 4-5、不同 ER 值下之水氣轉換反應速率分佈(kgmol

m3𝑠𝑠
) 

(a)0.2(b)0.269(c)0.3 
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圖 4-6、不同 ER 值下之 CO2分佈(mol%)(a)0.2(b)0.269(c)0.3 

 
圖 4-7 不同 ER 值下之 H2分佈(mol%)(a)0.2(b)0.269(c)0.3 
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圖 4-8 不同 ER 值下之 CO 分佈(mol%) (a)0.2(b)0.269(c)0.3 

在 ER 分別為 0.2、0.269、0.3 的狀態下，來進行模擬測試並將模擬結

果進行討論。由圖 4-9 觀察可發現，隨著 ER 值增加，出口處之 CO

濃度也會有所提升而 H2則呈現下降之趨勢。 

 

 
圖 4-9、不同 ER 值下之出口成份分佈 
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三、初始靜床高度對氣化爐之影響 

在 ER=0.217 的狀態下，初始床高分別以高 22、36、50、75、100、

125cm 來進行測試並將模擬結果進行討論。由圖 4-10 觀察可發現初

始床砂高度對出口氣體莫爾分率影響並不明顯，因此由模擬結果可以

驗證，床砂為熱傳的媒介且不參與化學反應，因此對氣體出口成份影

響不大。 

 

圖 4-10、不同床砂高度之出口氣體莫爾分率 

由圖 4-11 可發現氣化爐整體氣體溫度偏低，其原因大抵是因為模擬

過程中揮發物全部都是以氣化反應進行，而不是以燃燒反應進行，又

氣化反應是吸熱反應，因此爐內總體溫度會偏低。由圖中可以觀察到

在爐內有一部分溫度會出現驟降，這是因為在此區正在進行水氣轉化
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反應，吸走部分的熱，使溫度降低。除了床砂高度 22cm(低於煤炭進

料入口高度)外，由各圖可以觀察到初始床砂高度對爐內溫度分布影

響不大。床砂 22 公分溫度分佈之所以會有所相異，主要原因為床砂

高度較煤炭入口低，所以煤料的反應的高度位置會較低，因而造成整

體爐內溫度分佈的差異。 

 

 

圖 4-11、不同床砂高度之氣體溫度分佈 
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在床砂高度 100 公分狀態下，在圖 4-12(a)中，測試的三條線分別為

x=+-5.5 以及 0 公分且 z 由 0 到 200 公分的直線;圖 4-12(b)則是

y=+-5.5,0 公分且 z 由 0 到 200 公分的直線。由於煤炭噴入方向是+x，

所以圖 4-12(a)溫度曲線會出現比較大的落差。為了方便觀測，之後

都以 y=+-5.5,0cm 來探討問題。 

 

圖 4-12、氣體溫度分佈 

在高約 40cm 處，溫度會有高峰值，主要原因是因為煤炭由高 33cm

側管噴入，在此區域會先發生燃燒反應並產生熱能，之後再發生氣化

反應吸走熱能，使溫度在高峰值後會出現一個降低的趨勢，在接近床

砂頂部會有一個相對低值。接近床砂頂部由於固體體積分率減少，所

以總體熱容量減少，又由圖 4-13 可知水氣轉化逆反應速度超越順反

應式，因此處於放熱狀態，所以隨著高度提升會有一個陡升的溫度變

化趨勢。 
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圖 4-13、(a)水氣轉化反應順式(b)水氣轉化反應逆式 

四、水蒸氣與煤碳比對氣化爐之影響 

在ER=0.217的狀態下，本研究以水蒸氣與煤炭比分別為 0.5、0.5875、

0.675 進行測試並將模擬結果進行討論。由圖 4-14 可以發現水氣轉化

反應的速率在水蒸氣與煤炭比為 0.675 時，水氣轉化反應具有最快的

反應速度;由圖 4-15 亦可觀察到隨著水蒸氣與煤炭比增加，氫氣的莫

爾分率會有些微的增加。 
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(a)s/c=0.5      (b)s/c=0.5875      (c)s/c=0.675 

圖 4-14、水氣轉化反應速率圖(
kgmol
m3𝑠𝑠

) 

 
(a)s/c=0.5      (b)s/c=0.5875        (c)s/c=0.675 

圖 4-15、氫氣莫爾分率圖 
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五、延伸案例研究：核能所氣化爐模擬測試與驗證 

通過上述模擬結果，可證實此模型是可行的，因此沿用其相關設定，

來模擬核能所建立之實驗組。其氣化爐整體高度為 580 公分的圓柱體，

空氣入口(Air and Coal Inlet)的圓管直徑為 6.2 公分;側管則是煤炭入

口(Coal Inlet)，其圓管直徑為 5 公分，側圓管中心距離底部 17.5 公分

高，煤炭噴入方向為沿著 -Y 方向，並以重力落料方式注入流體化床

內。 

本文按照提供之幾何外型，建立計算使用之三維結構網格。如圖 4-16

所示，圖中紫色部分為空氣入口類型邊界條件，黃色為煤炭入口類型

邊界條件，綠色則為壁面類型邊界條件並假設為絕熱。 

 

圖 4-16、流體化床氣化爐之網格 

在 FLUNT 中邊界條件，吾人所設立之邊界條件類型(Boundary Type)

如表 4-1 所示。其中，入口部分採用 Mass Flow Inlet，出口處則採用

Pressure Outlet，出口壓力值於外界大氣壓力相同(1atm)。 
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表 4-1、邊界條件類型 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
本研究已建立與參考資料相互驗證之可行分析模型，另針對核能所已

建置之以木屑為進料之流體化床進行計算模型應用於生質物氣化之

驗證。模擬採用網格數量為 78,676 來討論。根據實驗操作條件，木

料以-Y 的方向注入於高 17.5 公分處的圓柱側管;空氣以+Z 方向注入

於底部入口處，選用二氧化矽作為床砂材質，且初始床砂高度為 15

公分，如圖 4-17 示意圖所示。在冷流場模擬方面，不同時間下的流

場發展如圖 4-18 所示，其模擬結果與燃料使用煤炭的流體化床模擬

結果相符，模擬過程中空氣會形成氣泡挾帶著粒子向上移動並持續向

周圍擴散形成較小的氣泡。當氣泡於床砂頂端破裂時，會使床砂會有

劇烈的振動現象產生，如圖 4-18(C)。觀察出口氣體流量，當流量達

穩定時，即可判定冷流已達穩態。在熱流模擬方面，模擬結果可以發

現 CO2出口莫爾分率為 0.162、CO 為 0.103、H2為 0.162、N2為 0.572，

所得到的模擬數據將可以與核能所的實驗數據進行相關驗證。 

空氣入口(Air Inlet) Mass Flow Inlet 

煤炭入口(Coal Inlet) Mass Flow Inlet 

出口(Outlet) Pressure Outlet 

壁面(Wall) Wall 
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圖 4-17、氣化爐示意圖 

 
(a)              (b)             (c) 

 
             (d)              (e)              (f) 

圖 4-18、Y=0 切面之各時間之固相體積分率圖

(a)0.22s(b)0.42s(c)0.52s(d)0.62s(e)0.82s(f)1.02s 

由圖 4-19 可了解軸向(Y=0 切面)CO 之分布，C(s)由側管噴入並與床
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砂均勻混合，使得 C(s)燃燒反應迅速發生並產生大量 CO，由圖 4-20

碳與氧的異相反應速率可以與圖 4-19 互相驗證。觀察圖 4-21 反應爐

溫度分佈可以發現碳與氧不完全燃燒產生CO並放出熱使得床區溫度

大幅升高。氧氣會與氣化爐裡焦炭進行反應並放出大量的熱，產生之

熱能為水氣轉化反應提供所需之能量。當氧氣快耗盡時，水氣轉化反

應才會開始進行，由圖 4-22 與圖 4-23 可觀測到 H2之分佈主要是由水

氣轉化反應而得到。 

       
圖 4-19、CO 的莫爾分率   圖 4-20、C(s)-O2 之反應速率(𝐤𝐤𝐤𝐤𝐤𝐤𝐤𝐤𝐤𝐤

𝐤𝐤𝟑𝟑𝒔𝒔
) 圖 4-21、反應爐溫度分佈 

     
       圖 4-22、H2的莫爾分率       圖 4-23、CO-H2O 之反應速率(𝐤𝐤𝐤𝐤𝐤𝐤𝐤𝐤𝐤𝐤

𝐤𝐤𝟑𝟑𝒔𝒔
) 

在流場溫度方面，由圖 4-21 之溫度分佈結果可觀察到，床區溫度是
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整個氣化爐中最高的地方，其原因為入口處之 O2 濃度較高，而燃燒

在此處發生之緣故，隨著高度上升，當氧氣耗盡時反應將以氣化反應

為主導，導致流場溫度下降。 

根據床砂的平均粒徑為 0.5mm，由圖 3-4 可以知道實驗所選定床砂應

屬於 B 類，根據 Bi【52】等人提出之無因次化圖：Ur∗ − 𝐴𝐴𝐴𝐴
1
3，透過

此圖可界定流體化床氣化爐之操作範圍，由表 4-2 的操作條件，可知

其範圍落在 Bubbling 的範圍內，如圖 4-24，因此可以確定此流體化

床種類應為氣泡式。 

 

表 4-2、流體化床操作條件 

Coal feed (kg/hr) 2 
Air supply (kg/hr) 2.7 

Steam supply (kg/hr) 0 
Air and steam inlet 

temperature(K) 648 

Mean particle diameter(m) 0.0005 
ER 0.3 
Ur* 0.498296 

Ar(1/3) 14.49865 
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圖 4-24、Ur∗ − 𝐴𝐴𝐴𝐴

1
3之無因次化圖 

伍、結論 

本研究已成功使用計算流體力學軟體ANSYS FLUENT建立煤炭於流

體化床內氣化之三維數值分析模式，並針對其流場狀態以及煤焦之氣

化進行可視化分析。所用之歐拉模型將兩相氣-固兩相視為互相影響

之連續體，在計算中以k − ε模擬氣相紊流，固相則以顆粒流運動理論

計算。本文之研究成果歸納如下： 

1.冷流流場部分，在於流體通過床體時，在兩相間之阻力之作用下，

使顆粒向上推動，床體膨脹，導致顆粒間之空隙加大，空隙便由氣體

填滿，形成氣體挾帶著粒子向上移動的狀況。上升過程中，由於濃度
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之差異，這些填滿顆粒間空隙的氣體分子會向周圍擴散，並於壁面形

成新的氣泡。氣泡破裂後，粒子將向下掉落撞擊床砂，造成床砂頂部

波動。透過冷流場之分析。此冷流場分析搭配 Bi 等人【52】之無因

次化圖，可界定流體化床之操作範圍。 

2.針對實驗常用之 ER 值 0.2~0.3 進行模擬，計算結果發現 ER 值對於

床溫影響較小是由於目前成果之操作範圍位於 U*-Ar^(1/3)下段，故

影響較小。 

3.針對不同的初始床高進行模擬，可發現初始床砂高度對出口氣體莫

爾分率影響並不明顯，因此由模擬結果可以驗證，床砂為熱傳的媒介

且不參與化學反應，因此對氣體出口成份影響不大。另外除了床砂高

度 22 公分(低於煤炭進料入口高度)外，由各圖可以觀察到初始床砂

高度對爐內溫度分布影響亦不大。 

4.針對不同的水蒸氣與煤炭比分別為 0.5、0.5875、0.675 進行測試，

由結果顯示，當水蒸氣與煤炭比為 0.675 時，水氣轉化反應具有最快

的反應速度。 

5.由氣體溫度分佈可知，在高約 40cm 處，氣體溫度會有高峰值，主

要原因是因為煤炭由高 33cm 側管噴入，在此區域會先發生燃燒反應

並產生熱，之後再發生氣化反應吸走熱能，使溫度在高峰值後會出現

一個降低的趨勢，而在接近床砂頂部處會有一個相對低值。接近床砂
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頂部由於固體體積分率減少，所以總體熱容量減少，又水氣轉化逆反

應速度超越順反應式，因此處於放熱狀態，所以隨著高度提升會有一

個陡升的溫度變化趨勢。 
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	本研究計畫乃由行政院原子能委員會核能研究所補助經費(1042001INER021)。計畫執行中，承蒙核研所相關同仁之支持、指導及協助，方得以順利完成，謹此誌謝。
	粉煤於流體化床氣化爐之燃燒與氣化已成為淨煤燃燒之一重要技術。因此，本研究以計算流體力學軟體ANSYS FLUENT為基礎，針對粉煤於流體化床氣化爐之燃燒與氣化現象，建立一三維多相流數值分析模式。此模式考慮多相反應流場中之熱輻射效應、顆粒/氣相流交互作用、紊流效應以及氣相與固相化學反應。本研究並已針對揮發物及焦炭之燃燒及氣化反應，精進流體化床氣化爐之化學反應多相流分析模式，且進行氣化爐操作參數之測試及分析。此外，在本計畫之延伸研究中，則針對核能所提供之實驗設備數據，進行木屑於流體化床氣化爐內氣化之模擬分析。
	The technology of combustion and gasification of pulverized coal in a fluidized-bed gasifier is an essential one for clean-coal combustion. In the present study, a three-dimensional multi-phase chemical-reacting flow simulation model has been developed for combustion and gasification of pulverized coal in a fluidized-bed gasifier, based upon the commercial CFD software ANSYS FLUENT.  The physical models include the thermal radiative model, the turbulent combustion model, and the char oxidation model. The particle phase is modeled as the granular flow and the interaction between gas-solid phases has been taken into account. The model has been improved for simulating the combustion and gasification of volatile and char. Testing and analyses have been conducted for the sensitivity of operating parameters of a fluidized-bed gasifier. Extended from the present study, a model has been developed to simulate the sawdust gasification process which is being studied experimentally by INER.
	在化石能源日益減少，科技發展腳步不曾終止且更加快速，這迫使人類開始積極尋找新的替代能源，並兼顧減少對環境之衝擊。1973年及1979年發生了第一次及第二次的能源危機，能源之開發與管理已成為各國工業發展之重要課題【1-3】。近年來石油及天然氣價格，因儲量日近匱乏而節節高升。倘若每年石油之消耗量不減，未來五十年內，石油耗盡將是不可避免之結果。而根據調查全球化石能源蘊藏量中，煤炭佔總蘊藏量之72%，這意味著煤炭將會成為能量的主要來源。相較於前二者，煤炭具有下面幾個優點：(1)價格便宜；(2)開採容易、儲量豐富，約有一百多年可開採；(3) 粉煤燃燒效率不斷提高；(4)可作為化工原料，用途廣泛【4, 5】。以我國為例，能源利用煤炭的供給比例從1988年的24.86%提高至2013年的30.2%，年成長率約為6.61%【6】。但目前燃燒煤炭最大之問題便是會產生高溫混合氣體，且其中包括二氧化碳、硫化物及氮氧化物，將造成全球暖化，對環境產生重大衝擊。因此抑制全球暖化現象已成國際間重要的課題，如1997 年12 月，於日本京都簽訂「京都議定書(Kyoto Protocol)」，即明確規範工業國家溫室氣體之減量目標。有鑑於此，各國皆積極進行淨煤燃燒技術(Clean Coal-Combustion Technology)之發展，以符合環保與經濟並重之雙重要求。
	所謂淨煤燃燒技術，旨在最大限度之開發煤炭作為能源之運用，同時又能達成最少污染物釋放，進而完成煤炭高效、淨潔使用之目標。較典型之淨煤燃燒技術包括：加壓循環式流體化床燃燒(PCFBC, Pressurized Circulating Fluidized Bed Combustion)、超臨界粉煤鍋爐(SCPCB, Super-critical PulverizedCoal Boiler)發電、整合型氣化複循環(IGCC, Integrated Gasification CombinedCycle)發電、整合型氣化複循環燃料電池(IGFC, Integrated GasificationFuel Cell)等技術。其中整合型氣化複循環發電系統IGCC之概念圖如圖1-1所示，而氣化燃氣複循環燃料電池IGFC系統是較先進之發電技術，具有發電效率高和淨潔燃料等優點，可使發電之淨熱效率增加至43%左右【7, 8】。
	/
	圖1-1、氣化複循環發電系統【9】
	此外，粉煤氣化其除硫率及除氮率約達90%及99%，煤中之灰份形成無污染顧慮之Slag 排出，去除SOx、NOx較傳統燃煤發電機組容易且設備體積較小，廢水及溫排水量較少，CO2排放量較低，所以造成之環境污染很少，對煤質的要求也較低，低品質的煤炭亦可使用，可降低發電成本【10-11】。
	就國內目前的電廠狀況而言，由於核能電廠的發展已趨飽和，電力的主要來源仍以火力發電為主，其中燃煤發電於2012 年佔49.01%，至2013年，更提高達到53.7%。在燃煤電廠方面，不但須耗費極大成本處理污染問題。煤礦的採購亦受到限於發電機組的適用性，僅能選擇較好的煤種。因此，為了避免因燃燒煤種、相關環保及營運成本等問題之衍生，在煤炭氣化發電的評估與設立計畫，實為刻不容緩。
	氣化是一種非催化之不完全氧化反應【12】，亦即利用缺氧燃燒之技巧進行不完全燃燒反應。主要目的是將固體燃料轉換成一氧化碳及氫氣，做為燃氣或其他化學物品之原料。在氣化技術應用之燃料選擇上，可使用化石燃料，也可以使用廢輪胎或稻穀等廢棄物來處理，但經濟價值可能較低。所以含有較高熱值之化石燃料如煤炭等，仍是會被優先選擇【13】。煤炭燃燒(Coal Combustion)與煤炭氣化（Coal Gasification）不同點在於，煤炭燃燒是讓煤炭進行放熱反應提供熱能，故會產生大量之CO2及H2O。而煤炭氣化則是讓煤炭進行吸熱反應，使煤炭熱解成可燃氣，其中典型之生成氣有一氧化碳(CO)、氫氣(H2)、甲烷(CH4)等。然而現今大多數之製成產物多為CO及H2【14】。判斷氣化結果之理想與否，通常以碳轉換率（Carbon Conversion Rate）來表示。其定義為：反應後出口處氣相部分所含之碳重與反應前入口處固相部分所含之碳重的比值。碳轉換率愈高，表示氣化效果愈好。
	煤炭之氣化過程十分複雜，其中包含兩個主要步驟，分別為煤炭之熱解與去揮發化（Pyrolysis and Devolatilization）及煤焦氧化（Char Oxidation）。在氣化過程中，由氣體與柏油類成份之易揮發性物質會隨著氣化溫度逐漸升高而從煤炭裡熱解釋放，此易揮發性物質之釋放為去揮發化作用（Devolatilization）。單一煤粒受熱分解之示意圖，如圖1-2所示。揮發性物質經由氣體之氧化作用生成不同產物，有CO2、H2O、及CO等。而在去揮發化作用後生成之固態物焦炭(Char)，會與CO2、H2O及H2進行氧化反應，最後所有氣體經過淨化處理之後，即可取得所需之氣化燃氣，此即為一般所言之合成氣。
	/
	圖1-2、單煤粒受熱分解示意圖【15】
	在1780年就曾出現以熾熱之煤炭通以水蒸氣得到水煤氣。1839年則發展出應用空氣與泥炭不完全燃燒製得氣化氣。19世紀中期，西門子製作了第一台常壓操作之固定床煤炭氣化爐。第一次世界大戰後，更出現以煤炭氣化技術生產甲醇、合成氨等合成化學工業。為了滿足對氣化氣產量之需求，1920年便出現了流體化床煤炭氣化爐。隨著科技之發展，加壓技術及工業生產富氧技術之成功，30年代出現了加壓氣化技術，50年代便發展出噴流床粉煤氣化技術。一般之氣化反應器可分為三種類型，分別為固定床(移動床)式（Fixed-Bed）、流體化床式（Fluidized-Bed）及噴流床式（Entrained-Bed）氣化爐等【16】，如圖1-3所示。
	/
	圖1-3、三種典型氣化爐示意圖【13】
	固定床式氣化爐為最常見且最古老之氣化程序。其特點為構造簡單、可靠，具有高度之熱效益、煤料尺寸大，反應時間長（以小時計），以及可在高壓操作與最少粉煤燃料預處理之要求，但單位容積處理量較小。固定床式氣化爐由下而上可概略分為四個反應區，分別為：燃燒區、氣化區、去揮發化區及乾燥區。如圖1-3所示，燃料由固定床式氣化爐上方進料孔進入，而由下方供應氧化劑。當流速低時，氧化劑只能從靜止煤粒間空隙穿過，均勻流通，此時相對於運動速度較大的氧化劑，煤粒床是靜止的，所以稱為固定床式氣化爐。燃燒區所產生之熱氣會與較冷之固態煤粒作熱能之交換。氣化區則為碳、蒸氣、CO2、H2作用之區域，吸熱作用產生了CO與H2，而H2與C作用之微放熱反應產生了CH4、CO或H2可燃氣體會在燃燒區與氧反應燃燒，而放熱燃燒反應提供後續之氣化吸熱反應與煤灰乾燥所需之能量。由於氣化區已將所有氧氣消耗完畢，因此在氣化區上方的燃料只能受熱而產生熱解現象，而熱解通常伴有去揮發化作用，所以氣化區上方稱為去揮發化區。由於熱解需要相當多之熱能，所以乾燥區只剩少許的熱量能將燃料中的水份烘乾。
	流體化床式氣化爐使用尺寸較小的煤粒及較快之氧化劑流速，氣體易於在煤粒空隙處流通，並使煤粒在一定區間內浮動，讓煤料像流體一樣有自由流動之特質。其特點為煤粒與氧化劑接觸面積大，反應速度快（以分計算），單位時間處理之燃料較多。
	挾帶床式氣化爐之最大特點則為，氧化劑流速可再進一步提高，使用更小粒徑之燃料。而且，進料與進氣口皆位於相同位置，使用主進料口（Primary）及次進料口（Secondary）進氣道同時噴出混合之設計，讓燃料及氧化劑能在進入反應器時達到最佳之預混狀態。
	相較於固定床式氣化爐，流體化床氣化爐具有高效率、高熱傳率、低燃燒溫度、低汙染物排放及燃料限制較低之優點【17】。流體化床中的氣體與燃料粒子化學反應屬於多相流反應，包括氣體間的同相反應(Homogeneous Reaction)以及氣體與燃料粒子(Fuel Particles)間的異相反應(Non-homogeneous Reaction)。其燃燒與氣化反應中，反應物方面則包含燃料、惰性粒子，氧化劑方面則是空氣(燃燒過程)及水蒸氣(氣化過程)。在流體化床氣化爐中，進入床體的氣體會以氣泡的形式快速向上通過床體並帶動床體固體粒子均勻攪拌混合。攪拌混合的過程中，流體與固體粒子彼此相互交換熱量而達到高熱傳率之效果。因此，使得床體溫度趨向均勻分布。而且，由於床體中固體顆粒熱容量較大，導致床體溫度不易劇烈變化。因此，可使燃燒行為穩定，容易進行連續穩定之操作。
	流體化床氣化爐可使用多種型態之燃料，具有高度之燃料選擇彈性。除了使用傳統化石燃料時表現優異外，對於低等級之劣質煤炭、含砂石之油頁岩或一般都市固體廢棄物，都可達到很高的氣化效率。此外，液態或氣態之燃料同樣也能在流體化床氣化爐中使用。流體化床氣化爐具有較低之燃燒溫度。一般而言，其燃燒溫度大約為攝氏 850 度，比一般煤燃燒爐低。因此，氮氧化物（NOx）之排放濃度較低，而硫氧化物（SOx）可藉由爐內添加石灰石（CaCO3）吸收。因此，流體化床氣化爐具有低汙染物排放之特性。
	流體化床之流體化示意如圖1-4所示【18-19】。當均勻分布之氣體以低速向上通過由固體顆粒所組成之緻密床時，固體顆粒未受到干擾。然而，當氣體速度加速達到最小流體化速度時，一些顆粒開始懸浮於空氣流中，固體顆粒層就會呈現類似流體的行為，此現象稱之為「流體化」。而具有流體行為的固體顆粒層就稱為「流體化床」。當氣體速度再度提升時，氣泡、旺盛的紊流便會形成，流體化床中的固體顆粒開始表現出類似液體沸騰的現象，此時稱其為「氣泡式流體化床」。若再將氣體速度提升至挾帶速度，氣泡開始消失而固體顆粒開始被氣流向上挾帶出床體，未完全燃燒的顆粒藉由旋風分離器回收，稱此裝置為「循環式流體化床」。
	/
	圖1-4、流體化床流體化示意圖
	由流動形式及構造上的不同，可將流體化床分為四類，分別為：氣泡式流體化床(Bubbling Fluidized Bed)、循環式流體化床(Circulating Fluidized Bed)、加壓式流體化床(Pressurized Fluidized Bed)以及雙循環式流體化床(Dual Fluidized Bed)【17】。氣泡式流體化床是最早發展之形式，其操作壓力為常壓，且其氣體速度保持在挾帶速度以下操作。由於氣體速度小於挾帶速度，使得流體化床燃燒爐中可明顯分為下方的流體化床區及床表面以上的乾舷區兩部分。當氣化爐操作時，固體燃料利用重力的特性投入流體化床中燃燒，會在床內因高溫分解成氣態揮發物及固態之固定碳。固定碳的粒子會留在床內進行碳與氧氣之異相（固體—氣體）氧化反應，而氣態之揮發物會隨著向上的氣流到達上方的乾舷區進行勻相（氣體—氣體）之燃燒反應。燃燒所放出的熱能可藉由設置在爐內的熱傳管產生蒸氣加以回收。由於氣泡式流體化床在燃料之選擇上十分彈性，並可處理不易燃燒之低級燃料或成分複雜之廢棄物。因此，常應用於廢棄物焚化，燃燒生質燃料及多種燃料混合燃燒。
	在循環式流體化床中，氣體速度大於挾帶速度，故部分尚未完全燃燒之固定碳粒子會被高速氣流挾帶離開。粒子隨著氣流一起向上流動之過程中，同時會燃燒放熱。若在上升過程中不足以完全燃燒，則未燃盡之碳粒子會被煙氣出口處之旋風分離器捕捉下來，再集中落回燃燒爐內，使得固體粒子在系統中不斷循環使用。循環式流體化床反應爐之效率非常高，所以這項技術是目前備受矚目之淨煤技術之一。加壓式流體化床的概念是增加氣體的壓力，使空氣的黏度及密度增加，如此可以降低流體化所需要的氣體速度。與相同尺寸常壓下之流體化床反應爐相比，加壓式流體化床可提高燃料之處理量，但目前仍處於發展階段。雙流體化床之概念則是使負責燃燒之區域(Riser)與負責氣化之區域(Gasification)隔離。因此，能夠避免焦碳直接與揮發物接觸。Koichi【20】等人便曾建立燃燒器與氣化爐隔離之雙循環式流體化床，並與未隔離之對照組比對，結果發現燃燒與氣化隔離之雙循環式流體化床有較高之碳轉化率。
	而在煤炭氣化之理論模式研究方面，首先關於煤炭熱解的部分，Anthony 與Howard 【21】曾針對煤炭熱解及碳氫氣化的理論模式作了詳細之探討。在高加熱率環境下，煤粒將產生比Proximate Analysis 所得之比率還要高的揮發物，同時該文也對等溫及非等溫、一階或高階的熱解率模式作一完整之介紹，並提供了熱解時化學動力模式之主要架構。Agarwal【22】則針對單一煤粒之熱解模式，指出煤粒熱解主要受到化學動力及熱傳因素之影響。對於較大之煤粒而言（dP>1mm），熱傳成為主要之控制因素，煤粒內部任意點之熱解量僅為此點溫度之函數。Smoot 【23】對煤炭氣化理論做了更詳細的定義，考慮了更完整之氣化物理及化學過程，其過程有：
	(一).反應物紊性混合（Turbulent Mixing）
	(二).煤粒紊性散佈（Turbulent Dispersion）
	(三).煤粒熱對流加熱（Convective Coal Particle Heatup）
	(四).煤粒熱輻射加熱（Radiative Coal Particle Heatup）
	(五).煤炭去揮發化作用（Devolatilization）
	(六).生成揮發物之氣體反應（Gaseous Reaction of Volatiles）
	(七).煤焦中之異相反應（Heterogeneous Reaction of Char）
	(八).煤渣（Ash/Slag）之形成與殘留（Residue）
	Smoot 【23】並針對不同之反應時間、壓力、煤種及氣化後之污染物，作了詳細之理論分析。煤炭之反應過程包含了同相反應（Homogeneous Reaction）及異相反應（Heterogeneous Reaction）。而不同成分間之反應包含了煤炭與O2、CO2及H2O 間之反應，其中壓力、煤種、溫度、煤炭性質及氧化劑濃度之不同，皆會影響其反應速率之變化。在高溫之操作條件下，將可增加反應速率及減少氣體及固體之殘留時間，生成較多之合成氣及較少之甲烷氣生成量。在高壓之條件下，可增加煤炭之轉換率及能量釋放之效率。雖然高溫高壓之氣化反應爐具有較好之反應效能，但在反應爐之設計上會有較高之困難度及較多之成本。Neogi等人【24】針對實驗用之流體化床（Fluidized-Bed）氣化爐作了實驗及理論分析。考慮化學反應及固-氣相之質傳熱傳在等溫系統中的氣化過程，以簡化過之化學反應機構表示，氣相部分考慮CO2，H2O 與CO，H2O 之轉換反應。由於使用之煤粒粒徑很小，故假設熱解反應無限快。其分析結果顯示：當氣流溫度升高時，氣體生成物之生成率相對提高。因其反應時加入水蒸氣氣流，產生之含熱質氣體主要以H2為主。
	工研院及台電電研所提出之報告中【25】，曾分析了各種煤氣化反應器之優劣性，並針對溫度與壓力對氣化的影響做了定性之分析。當溫度提高或壓力降低時，CO及H2之量會提高，而CH4則會減少。由於生成產物中CH4僅佔少數，故一般皆以提高CO、H2之量為目標。Kim等人【26】探討了利用流體化床（Fluidized-Bed）附加抽風管（Draught Tube）以取得高熱量（High Calorific Value, High CV）之生成氣。由於流體化床型式存在著本身因煤破壞而造成相當高之碳損失，以及因旁通管造成部份氣體沒有參與反應之缺失，所以加入抽風管分離兩個反應區（抽風管區與環區）解決此一問題。
	在加壓情況下反應之研究方面，Liu 等人【27】針對壓力之大小、反應之動能變化及炭焦之結構對加壓式噴流床氣化爐所造成之影響進行研究，並與其他文獻進行比較分析。並發現其模擬之結果顯示，分別在常壓與高壓之計算結果與實驗值相當一致，但若直接將常壓之反應動力參數外推(Extrapolate)至高壓情況時，將會高估15%左右之碳轉換率，顯示高壓環境下之反應動力參數無法直接從常壓之數據直接外推來獲得。煤炭中若含有較多之揮發性物質，由於快速之熱釋放，將可得到較高之煤炭轉換率。Wall等人【28】指出壓力對於氣化反應之影響，並指出過往文獻大多著重於實驗分析，較少以計算模擬進行探討；在高壓下將生成高孔隙率之煤焦顆粒(Char Particle)，煤焦結構對於其燃燒室出口殘留量以及煤渣(Ash)之生成量扮演著相當重要之角色。一般而言，在高壓下，煤之顆粒將以較快之速率燃燒，並形成較小之煤渣顆粒。提高反應物之壓力將能夠提昇煤焦之燃燒以及氣化反應速率，此現象可由吸附-脫附機制中獲得解釋。
	除上述簡化之數學模式及自行發展之計算程式外，亦有一部份研究是採用泛用型計算流體力學程式進行煤炭氣化氣及之模擬，例如Skodras等人【29】以商用軟體FLUENT 4模擬泡沫式溶融煤渣(Foaming Molten Slag)氣化反應器之效能，並採用自訂函數描述其氣化現象，同時求解氣化現象之流場及熱傳等方程式。其模擬與實驗比對之結果相當一致，顯示出其所提出之分析模式，對於溶融煤渣氣化反應器之操作中，乃是一相當實用之分析工具。Zhong等人【30】採用三維Eulerian多相模式，封閉式(Closure Law)顆粒流(Granular Flow)之反應動能模式(Kinetic Theory)，以分析挾帶床之氣-固流場行為；並探討非理想顆粒之撞擊現象之限制對於氣化效能之影響；結果顯示此限制對於氣化之影響相當大，與實驗比較，此限制係數為0.93時，方能模擬出其分析之反應器之特性。模擬結果同時顯示，對於煤炭氣化過程中，當噴流氣體流率與流體化氣流量相同之情況下，將有最佳化之氣-固流場模式。此外，從徑向之顆粒分佈可知，氣體阻力以及顆粒撞擊是主導顆粒移動軌跡之主要因素。
	早期之軟體只能以較簡略之方式模擬氣化之程序，發展至約2007年為止，軟體在氣化方面之模擬才較成熟，例如Syred等人【31】指出商用軟體FLUENT 6.0已被證實能夠以Lagrangian軌跡法分析複雜流場中之燃燒顆粒行為。其對於入口處之固態燃料之燃燒能夠藉由適當調整以獲得初始之流場之空氣動力行為，但若顆粒會流經整個反應器時，此軟體則無法處理。尤其是氣旋式燃燒器(Cyclone Combustors)以及藉由離心力增強之顆粒氣化反應器等情況，此軟體只能藉由改變顆粒之尺寸分佈之方式，即採用破碎(Fragmentation)方式來處理顆粒之氣化或燃燒行為。此篇研究探討將破碎模式納入FLUENT分析模式中步驟，並應用至各種不同之反應系統。其結果顯示，採用其納入之破碎模式能夠在許多計算上有困難之處得到改進，但對於真實破碎條件仍需要建立較佳之反射行為以分析不同形態之實驗系統。最後並指出，其提出之單步破碎模式(Single Step Fragmentation)需要更進一步之擴展，尤其在具有許多微小顆粒之反應器中更需要多步之破碎模式，方能準確的模擬其特性。Grabner等人【32】以商用軟體FLUENT 6.2針對加壓式流體化床(Pressurized Fluidized Bed)氣化概念建立分析模式。其氣化模式乃是採用Steam/Oxygen以及褐煤(Lignite)為燃料，進料量預定為4800噸/天(1000MW)，且操作在33bar之情況下。以其提出之數值模式探討流場形態，紊流行為，產氣組成，溫度以及熱幅射等現象。並與文獻中類似之流體化床系統相比較得到相符之結果。並指出，為了預測固體之行為、因熱解使得顆粒濃度、顆粒大小改變及表面反應等現象，顆粒的軌跡乃是採用Eulerian-Lagrangian模式來描述。當改變總顆粒之質流率時，會發現以反應器高度為函數之壓力降存在。Wang等人【33】針對挾帶床式氣化爐，在採用不同燃料噴注器情況下，探討其熱傳現象及損壞之情況，並發現錐型燃料噴注器比較容易燒壞。但一但操作時間夠久，兩種燃料噴注器都會損壞，此是因為原先設計用以保護燃料噴注器之防火磚在高溫環境下終將失效，故使燃料噴注器直接暴露在沒有任何保護之反應室中之故。Wang等人【34】針對挾帶床氣化爐搭配不同紊流模式與去渾發化模型探討不同模式之計算結果，並發現紊流模式對結果之影響很顯著。在測試的5種紊流模式當中，標準的k-ε跟RSM模式會有一致的結果。而在測試的4種去揮發化模式中，單步(Single Step)與化學滲出(Chemical Percolation)模式會得到適中且一致之去揮發化速率。而改變粒徑大小時之測試中發現，當粒徑變大導致粒子之慣性增加時，噴注之煤粒會與氣流撞擊產生強大之迴流區，該迴流區能夠延長煤粒在氣化爐內之停駐時間。
	周【35】用含觸媒之焦炭以探討流體化床之氣化現象。實驗是在一直徑90毫米的床體內進行，於不同操作條件下，包括流體化速度，床內溫度，空氣/焦炭比，水蒸氣/焦炭比以及含浸觸媒種類，探討對於生成氣體組成，氣體熱值以及碳轉化率之影響。由實驗結果發現，氫氣與一氧化碳會隨著床內溫度上升而增加；氣化含觸媒焦炭時，碳轉化率與氣體熱值在增加流體化速度與床內溫度時會比不含觸媒焦炭時為高；當增加空氣/焦炭比，碳轉化率會隨之上升，但氣體熱值會減少；當增加水蒸氣/焦炭比時，氫氣與氣體熱值會上升，但碳轉化率會減少。在其實驗中，就焦炭催化氣化反應來說，使用10% K2SO4 + 1% Ni(NO3)2會有最好之催化效果。吳【36】以簡化成份後之氣化燃氣（CO、H2），取代天然氣之燃燒，發現了CO含量愈多的氣體，可得到較高的燃燒溫度，但也得到較多的NO含量，反之亦然。此結果意味著，天然氣雖有較高的反應熱，但NO的生成量亦是不少，而愈少的CO含量之氣化燃氣雖然僅能提供較少的燃燒能量，但是卻不會產生較多的NO含量，對於能源的利用及環境的保護，有正面的幫助。
	國內亦有採用軟體進行氣化爐之模擬，例如楊【37】以PCGC-3程式模擬噴流床氣化爐，發現影響煤炭轉換率之重要參數，除O2/Coal、H2O/Coal等參數外，當操作壓力越高時則煤炭轉換率將隨之提高。而當粉煤粒徑越小，其轉換率也相對提高，故操作壓力、粉煤粒徑皆是影響氣化效率之重要參數，該研究並驗證PCGC-3程式之可靠性。郭【38】同樣採用PCGC-3程式，以三維模式模擬粉煤於上吹式噴流床氣化爐中之燃燒及氣化特性，模擬上吹式噴流床煤炭氣化爐，並與實驗比對以驗證程式之可靠性。接著針對O2/C 、H2O/C、粉煤粒徑大小，及氣化爐進給角度進行參數分析。由其結果發現，當改變粉煤負載率使O2/C比例降低時，則會使CO2、H2O生成量減少，CO、H2及CH4生成量增加。當改變O2量使O2/C比例降低時，則會使CO2、CO及H2O生成量減少，H2及CH4生成量增加，同時氣化爐內積碳量也會增加。當H2O/C比例增加時，氣相反應區重組反應趨勢會提高，並產生較多之H2，使得在出口處CH4生成量減少，H2生成量增加。另外增加H2O/C比例、渦旋直徑及縮小粉煤粒徑，皆有助於降低粉煤氣化所需之時間。
	由於煤炭氣化技術之應用，可有效降低燃燒煤炭產生之污染對環境造成衝擊，並可應用於高效率複循環發電系統IGCC中，以達到43%以上之發電效率。雖然國外發展氣化複循環系統已經行之有年，規模已達商業運轉，如美國印第安那州Wabash River發電廠。但目前國內煤炭氣化技術之應用屬萌芽發展階段，必須建立氣化爐建造之評估能力。尤其是針對相當複雜之流體化床氣化爐之燃燒及氣化現象，需要建立一模擬分析技術，以探討研究粉煤於流體化床之多相流及複雜之燃燒與氣化現象。因此，本研究將針對粉煤於流體化床氣化爐之燃燒與氣化建立一化學反應多相流數值模擬分析模式，以期能提供流體化床氣化爐設計及建造所需之參數資料。
	本研究團隊在過去多年之研究中，已針對挾帶床式氣化爐建立含有化學動力反應機制之三維多相燃燒氣化數值模擬分析模式。並針對使用各種紊流燃燒模式，包括：非預混平衡燃燒模式、非預混Flamelet燃燒模式、EDC (Eddy Dissipation Concept) 結合CHEMKIN化學反應模式、及FREDM (Finite-rate / Eddy-dissipation)模式等對模擬準確度之影響進行探討研究。在過去之研究中，並已針對不同煤種及混合生質燃料，模擬分析其在挾帶床式氣化爐之氣化效能。本研究團隊在能源科技及數值模擬方面已有多年之研究經驗。其中包括執行國科會計畫，針對含有氫氣分離薄膜之薄膜水氣轉化反應產氫技術進行數值模擬分析研究、結合轉化反應器之薄膜蒸氣重組反應器產氫技術研究、模擬分析研究質子交換膜燃料電池(PEMFC)之三維動態反應流場。執行能源局及核能所計畫，進行水氣轉化反應、煤炭氣化之數值模擬分析。各計畫皆已順利結案，並獲得具體之成果，發表於國內外期刊及研討會上。過去一年，本研究以計算流體力學軟體ANSYS FLUENT為基礎，已成功建立煤炭於氣泡式流體化床氣化內氣化之數值分析模式。該計算模式以歐拉-歐拉法處理流體化床氣化爐內氣-固兩相流動，不同相流場將被視為互相滲透的連續流體來處理。模擬所含之物理模型包括煤炭氣化、紊流燃燒模型、熱輻射模型以及顆粒流分子運動論，其中氣相以k-ε紊流模型處理，固相視為顆粒流利用顆粒流分子運動論加以描述。該研究結果已能成功描述氣化爐內之氣化情形，故本研究團隊能以先前在流體化床氣化爐建立之分析能力為基礎，順利執行本提案計畫，完成流體化床氣化爐操作參數分析與設計之優化研究。
	本研究以泛用型商用軟體ANSYS – FLUENT來進行模擬計算，由於流體化床氣化爐中粒子數量極多，若使用Eulerian-Lagrangian方法將需要大量之計算資源。因此，本研究將以Eulerian-Eulerian方法針對流體化床氣化爐之多相流建立分析模式，並使用其中的Eulerian Model處理流體化床之固相流場，因此，不同相流場將被視為互相滲透的連續流體來處理，相關物理模型將在下列進行說明。
	一、模型假設:
	(一).壁面為絕熱且無滑移條件(Non-Slip Condition)。
	(二).假設氣體為理想氣體，遵循理想氣體狀態方程式。
	(三).兩相交互作用中，考慮阻力、熱傳以及異相反應(heterogeneous reaction)。
	(四).氣相包含O2、CO、CO2、H2O、N2、CH4、H2；固相包含Char、CaCO3，並以CaCO3作為砂床床質。
	(五).熱解之部分，由於去揮發反應極為快速，故假設煤炭在入口處已完成乾燥及去揮發過程，小分子如焦煤(Char)、揮發物(Volatile)等由入口處進入。
	(六).不考慮煤渣(ash)對於氣化爐之影響，元素分析中，煤渣所佔有之比例歸於氮氣之中。
	二、統御方程式:
	在氣相(g)與固相(s)方面將包含質量、動量、能量以及組分守恆方程式【39】：
	(一)連續方程式(Continuity Equation) 
	𝜕𝜕𝑡𝛼𝑔𝜌𝑔+∇∙𝛼𝑔𝜌𝑔𝑉𝑔=𝑚𝑠𝑔 (1)
	𝜕𝜕𝑡𝛼𝑠𝜌𝑠+∇∙𝛼𝑠𝜌𝑠𝑉𝑠=−𝑚𝑠𝑔 (2)
	其中，𝛼：體積分數
	      𝑣：瞬時速度
	      ρ：密度
	      𝑚𝑠𝑔：從固相到氣相之質量
	其中，氣相密度 (理想氣體) 採用理想氣體方程式，如下：
	𝜌𝑔=𝑃𝑅𝑇𝑖=1𝑛𝑌𝑖𝑊𝑖 (3)
	而對於固相密度而言，其混合密度如下表示：
	𝜌𝑠=1𝑖=1𝑛𝑌𝑖𝜌𝑖 (4)
	其中，𝑌𝑖：質量分率
	      𝜌𝑖：第i個組分之密度
	(二)動量守恆(Momentum Equation) 
	𝜕𝜕𝑡𝛼𝑔𝜌𝑔𝑉𝑔+∇∙𝛼𝑔𝜌𝑔𝑉𝑔𝑉𝑔=−𝛼𝑔∇𝑃𝑔+∇𝛼𝑔∙𝜏𝑔+𝛼𝑔𝜌𝑔𝑔+𝛽(𝑉𝑠−𝑉𝑔) (4)
	𝜕𝜕𝑡𝛼𝑠𝜌𝑠𝑉𝑠+∇∙𝛼𝑠𝜌𝑠𝑉𝑠𝑉𝑠=−𝛼𝑠∇𝑃𝑠+∇𝛼𝑠∙𝜏𝑠+𝛼𝑠𝜌𝑠𝑔−𝛽(𝑉𝑠−𝑉𝑔) (5)
	其中，∇P𝑠：顆粒撞擊所造成之固相壓力
	      𝛽：相間之交換係數
	      𝜇𝑠：固體剪切黏性
	      𝜏：應力張量
	而應力張量𝜏分為氣相與固相兩種表現方式：
	𝜏𝑔=𝛼𝑔𝜇𝑔[−23𝛼𝑔𝜇𝑔∇𝑉𝑔] (6)
	𝜏𝑠=𝛼𝑠𝜇𝑠[−23𝛼𝑠𝜇𝑠∇𝑉𝑠]+𝛼𝑠𝜆𝑠∙∇𝑉𝑠 (7)
	式(7)中之𝜆𝑠為體積黏性(bulk viscosity)，可由Lun【40】等人提出之形式表示如下：
	𝜆𝑠=45𝛼𝑠𝜌𝑠𝑑𝑠𝑔0(1−𝑒)(Θ𝜋)0.5 (8)
	而式(7)中之𝜇𝑠為固體剪切黏性則可由Gidaspow【41】所列之方程式表示固相剪切應力之撞擊項(collision part)及動能項(kinetic part)之：
	𝜇𝑠=10𝜌𝑠𝑑𝑠Θπ96(1+𝑒)𝑔0 [1+45𝛼𝑠𝑔01+𝑒]2+45𝛼𝑠2𝜌𝑠𝑑𝑠𝑔01+𝑒Θ𝜋0.5 (9)
	固相壓力之定義方式與固體剪切黏性𝜇𝑠類似，分為撞擊項(collision part)及動能項(kinetic part)：
	P𝑠=𝛼𝑠𝜌𝑠Θ+2(1+e)𝛼𝑠2𝑔0𝜌𝑠Θ (10)
	其中在式(8)、(9)、(10)中出現之符號統一說明如下：
	Θ：顆粒溫度(Granular Temperature)(單位為)
	𝑔0：徑向分布函數(Radial Distribution Function)：
	             𝑔0=[1−𝛼𝑠𝛼𝑠,𝑚𝑎𝑥13]−1 (11)
	e：顆粒之撞擊恢復係數
	式(10)中出現之e為顆粒之撞擊恢復係數，一般而言，e在0.8~1.0之間【42】，而本研究所採用之值為0.9。
	在動量方程式中，氣-固兩相間存在交互作用，因此氣相與固相間之交換係數(β)也需要考慮，可依𝛼之大小決定：
	當𝛼≥0.8時：
	β=34𝐶𝑑𝛼𝑠𝜌𝑠𝑉𝑠−𝑉𝑔𝑑𝑠𝛼𝑔−2.65 (12)
	當𝛼<0.8時：
	β=150(1−𝛼𝑔)𝜇𝑔𝛼𝑔𝑑𝑠2+1.75𝜌𝑔𝛼𝑠𝑉𝑔−𝑉𝑠𝑑𝑠 (13)
	其中：
	𝑅𝑒𝑠=𝛼𝑔𝜌𝑔𝑑𝑠𝑉𝑔−𝑉𝑠𝜇𝑔 (14)
	當𝑅𝑒𝑠<1000時：
	𝐶𝑑=24𝑅𝑒𝑠(1+0.15𝑅𝑒𝑠0.687) (15)
	當𝑅𝑒𝑠≥1000時：
	𝐶𝑑=0.44 (16)
	考慮粒子溫度(Granular Temperature)來測量粒子的波動動能(Fluctuating Kinetic Energy)，定義顆粒溫度(Granular Temperature)：
	Θ=13𝑉𝑠′2  (17)
	其中，𝑉𝑠′為固體振盪速度，而瞬時速度𝑉𝑠(Instantaneous Velocity)以平均速度𝑉𝑠(Mean Velocity)以及振盪速度(Fluctuation Velocity)表示：
	 𝑉𝑠=𝑉𝑠+𝑉𝑠′
	(三)顆粒流運動理論(Kinetic Theory of Granular Flow)
	固相能量波動(Solid Fluctuating Energy)之傳輸方程式，
	23𝜕𝜕𝑡𝛼𝑠𝜌𝑠Θ+∇∙𝛼𝑠𝜌𝑠𝑉𝑠∙Θ=−𝑃𝑠𝐼+𝛼𝑠𝜏𝑠:∇𝑉𝑠+∇∙𝑘𝑠∇Θ−γ+ϕ𝑠 (18)
	其中：
	𝑃𝑠𝐼+𝛼𝑠𝜏𝑠:∇𝑉𝑠：剪應力所作之功造成振盪能量之增加
	∇∙𝑘𝑠∇Θ：擴散之能量(為擴散係數)
	γ：非彈性碰撞所造成的振盪能量損失
	ϕ𝑠：氣固間之能量交換=3𝛽Θ (19)
	而(18)式之擴散係數𝑘𝑠可由Gidaspow等人之方程式表示：
	𝑘𝑠=150𝜌𝑠𝑑𝑠Θπ384(1+𝑒)𝑔0 [1+65𝛼𝑠𝑔01+𝑒]2+2𝜌𝑠𝛼𝑠2𝑑𝑠(1+𝑒)𝑔0Θ𝜋 (20)
	非彈性碰撞所造成的振盪能量損失： 
	γ=31−e2𝛼𝑠𝜌𝑠𝑔0Θ [4𝑑𝑠Θ𝜋0.5−∇∙𝑉𝑠] (21)
	(四)混合紊流模型(Mixture Turbulence Model)：
	混合紊流模型包含紊流動能k與其消散率ε之傳輸方程式(Mixture Turbulence Model)：
	𝜕𝜕𝑡𝜌𝑚k+∇∙𝜌𝑚𝑉𝑚𝑘=∇∙𝜇𝑡,𝑚𝜎𝑘∇k+𝐺𝑘,𝑚−𝜌𝑚𝜀 (22)
	𝜕𝜕𝑡𝜌𝑚ε+∇∙𝜌𝑚𝑉𝑚ε=∇∙𝜇𝑡,𝑚𝜎ε∇ε+ε𝑘(𝐶1ε𝐶𝑘,𝑚−𝐶2ε𝜌𝑚ε) (23)
	式(22)與(23)中之、項分別混合速度、混和密度，可以下式求之：
	𝜌𝑚=𝑖=1𝑛𝛼𝑖𝜌𝑖 (24)
	𝑉𝑚=𝑖=1𝑛𝛼𝑖𝜌𝑖V𝑖𝑖=1𝑛𝛼𝑖𝜌𝑖  (25)
	而紊流黏度為：
	𝜇𝑡,𝑚=𝜌𝑚𝐶𝜇𝑘2𝜀 (26)
	紊流動能為：
	𝐺𝑘,𝑚=𝜇𝑡,𝑚∇V𝑚+∇V𝑚𝑇:∇V𝑚 (27)
	而紊流模式中所使用之相關經驗常數如下【43】：
	(五)能量守恆(Energy Equation)
	𝜕𝜕𝑡𝛼𝑔𝜌𝑔𝐻𝑔+∇∙𝛼𝑔𝜌𝑔𝑉𝑔𝐻𝑔=∇𝜆𝑔∇𝑇𝑔+𝑄𝑔𝑠 (26)
	𝜕𝜕𝑡𝛼𝑠𝜌𝑠𝐻𝑠+∇∙𝛼𝑠𝜌𝑠𝑉𝑠𝐻𝑠=∇𝜆𝑠∇𝑇𝑠+𝑄𝑠𝑔 (27)
	其中，𝐻：焓
	ℎ𝑠𝑔：氣固兩相間之熱傳系數
	𝑄𝑔𝑠：氣相轉換至固相之能量=−𝑄𝑠𝑔
	而𝑄𝑔𝑠可由下式取得：
	𝑄𝑠𝑔=ℎ𝑠𝑔(𝑇𝑠−𝑇𝑔) (28)
	ℎ𝑠𝑔=6𝑘𝑔𝛼𝑠𝛼𝑔𝑁𝑢𝑠𝑑𝑝2 (29)
	(六)熱輻射(Radiative Transfer Equation)
	而在眾多熱輻射模式中，將選擇最常用之P-1 Model【44】降低計算成本。
	而熱輻射通量𝑞𝑟為：
	𝑞𝑟=−Γ∇G (31)
	G為入射輻射量(Incident Radiation)，與輻射強度有關：
	G=04𝜋𝐼𝑑Ω (32)
	而考慮煤炭粒子之影響，以下式表示：
	Γ=13(𝑎+𝑎𝑝+𝜎𝑝) (33)
	𝑎：氣體吸收率
	𝑎𝑝：粒子吸收係數
	𝜎𝑝：粒子之散射率
	而考慮粒子項之熱輻射項之傳輸方程式，經過修正為下式：
	−∇𝑞𝑟=𝑎+𝑎𝑝𝐺−4𝜋𝑎𝑛2𝜎𝑇4𝜋 (34)
	(七)成份守恆方程式
	∂∂t𝜌𝑞𝛼𝑞𝑌𝑖𝑞+∇∙𝜌𝑞𝛼𝑞𝑉𝑞𝑌𝑖𝑞=−∇𝛼𝑞𝐽𝑖𝑞+𝛼𝑞𝑅𝑖𝑞+𝑝=1𝑅(𝑚𝑝𝑞,𝑖−𝑚𝑞𝑝,𝑖)+R (35)
	其中：𝑅𝑖𝑞為q相中i成份經由化學反應之生成率
	表示方向由q相到p相，成份j與i間之質量轉移
	表示異相反應之反應速率
	表示q相之體積分率
	表示q相i成份之質量分率
	𝐽𝑖=−(𝜌𝐷𝑖,𝑚+𝜇𝑡𝑆𝑐𝑡−𝐷𝑇,𝑖∇𝑇𝑇) (36)
	其中為成份i之擴散係數
	為熱力擴散係數
	μt為紊流黏滯係數
	Sct為施密特數（Schmidt Number）
	(八)紊流反應模式
	在本研究中，採用的紊流反應模式為有限速率模式(Finite-Rate Model)架構搭配渦流消散模式(Eddy Dissipation Model)；此模式的特色為考慮兩種反應速率，即為阿瑞尼斯速率式以及紊流混合速率式兩者，實際上採用之反應速率則是由兩者間，反應速率較慢者來決定，如下式所示：
	𝑅𝑖=min(𝑅𝐴𝑟𝑟ℎ𝑒𝑚𝑖𝑢𝑠,𝑅𝑇𝑢𝑟𝑏𝑢𝑙𝑒𝑛𝑐𝑒) (37)
	Ri：生成物產生率
	其中，阿瑞尼斯速率(Arrhenius Rate)表示如下：
	𝑅𝐴𝑟𝑟ℎ𝑒𝑚𝑖𝑢𝑠=Γ(𝑣𝑖,𝑟′′−𝑣𝑖,𝑟′)𝑘𝑓,𝑟𝑗=1𝑁𝑟 [𝐶𝑗,𝑟]𝜂𝑗,𝑟′+𝜂𝑗,𝑟′′ (38)
	：第三體(Third Body)
	kf,r：反應r的正向速率常數，以Arrhenius型式表示：
	𝑘𝑓,𝑟=𝐴𝑟T𝛽𝑒−𝐸𝑎𝑅𝑇 (39)
	而紊流混合速率表示式：
	𝑅𝑇𝑢𝑟𝑏𝑢𝑙𝑒𝑛𝑐𝑒=𝑣𝑖,𝑟′𝑀𝑤,𝑖𝐴𝜌𝜀𝑘min𝑅(𝑌𝑅𝑣𝑅,𝑟′𝑀𝑤,𝑅) (40)
	𝑅𝑇𝑢𝑟𝑏𝑢𝑙𝑒𝑛𝑐𝑒=𝑣𝑖,𝑟′𝑀𝑤,𝑖𝐴𝐵𝜌𝜀𝑘(𝑃𝑌𝑃𝑗𝑁𝑣𝑅,𝑟′′𝑀𝑤,𝑗) (41)
	其中：
	：反應r 的化學物質數目
	Cj,r：反應r中每種反應物或生成物j的莫爾濃度
	ν′j,r：反應r中反應物i的化學計量係數
	ν″j,r：反應r中生成物i的化學計量係數
	η′j,r：反應r中每種反應物或生成物j的正向反應速度指數
	η″j,r ：反應r中每種反應物或生成物j的逆向反應速度指數
	YP：任何產物P之質量分率
	YR ：特定反應物R之質量分率
	A：經驗常數，為4.0
	B：經驗常數，為0.5
	對反應速率的淨影響，通常此資料極難得知，故本研究在反應速率計算中忽略第三體影響，其值視為1(Unity)。
	而本研究為穩態，計算初始化後，在ANSYS-FLUENT中有限速率渦流耗散模式(Finite-Rate/Eddy Dissipation Model)模式中提到，為使反應能產生，會將所有成份之質量分率，在初始設定為0.01。
	(九)異相反應之反應速率(Heterogeneous Reaction Rates)
	當煤炭粒子內之揮發物質散出之後，煤焦表面將會進行異相反應(Heterogeneous Reaction)，其反應速率R可由下式表示：
	R=k𝑖=1𝑁𝑅(𝑌𝑖𝜌𝑖𝑝𝑉𝑂𝐹𝑖𝑝𝑀𝑊𝑖∗1000)𝑠𝑡∗10−3 (𝑘𝑚𝑜𝑙𝑚3𝑠) (42)
	其中：
	表示ith成份之質量分率
	NR表示總反應物之數目
	表示ip相之體積密度(Bulk density)
	表示ip相之體積分率
	表示反應物成份之重量((kg/kmol))
	st表示反應物之化學計量係數(Stoichiometric Coefficient)
	k表示速率常數：k=A(𝑇𝑖𝑝𝑇𝑟𝑒𝑓)𝑏 𝑒𝑥𝑝(−𝐸𝑅𝑇𝑖𝑝) (43)
	其中： 
	表示ip相之溫度
	：參考溫度，通常為298.15K
	在煤炭揮發物部份，是利用ANSYS - FLUENT的煤炭計算器(Coal Calculator)去計算，目前採用之揮發物質為C20.8H59.7O9.79N1.5148 (忽略S成份)。
	其中，化學反應式包含九條，六條同相反應及三條異相反應；當煤粒進行熱解之後，將釋放出可燃氣體，並形成固態煤焦(Char)及揮發物(Volatile)【45】。而氣相反應的部份，則包含了同相間的氧化(Oxidation)反應以及水氣轉換(Water Gas Shift)反應，其反應如下：
	C20.8H59.7O9.79N1.5148 +20.4 O2 ( 20.8 CO + 29.8 H2O + 
	0.7573 N2 (R-1)
	𝐶𝑂+0.5𝑂2→𝐶𝑂2 (R-2)
	𝐻2+0.5𝑂2→𝐻2𝑂 (R-3)
	𝐶𝐻4+2𝑂2→2𝐻2𝑂+𝐶𝑂2 (R-4)
	𝐶𝑂+𝐻2𝑂→𝐻2+𝐶𝑂2 (R-5)
	𝐻2+𝐶𝑂2→𝐶𝑂+𝐻2𝑂 (R-6)
	其中，(R-1)是本研究參考Weimer AW【45】等人提出之焦炭去揮發反應後各成分的質量分率，並依據Pablo等人【46】提出的Volatile去揮發反應化學式而得。揮發物熱解產生之物質將繼續進行同相反應如(R-2)至(R-5)，而煤焦與三種氣體成份進行異相反應，其反應式如下：
	C(s)+0.5𝑂2→𝐶𝑂 (R-7)
	C(s)+𝐶𝑂2→2𝐶𝑂 (R-8)
	Cs+𝐻2𝑂→𝐶𝑂+𝐻2 (R-9)
	表3-1、化學動力參數表
	本研究所採用之煤種(以產地分類)為哥倫比亞煤，表3-2及表3-3為元素分析(Ultimate Analysis)和工業分析(Proximate Analysis)，如下表：表3-2、煤成份之元素分析(Ultimate Analysis)
	表3-3、煤成份之工業分析(Proximate Analysis)
	流體化床的使用，主要在於其床體內所含之固體顆粒與流體的運動使床體內部有良好的傳熱性能，床體內部之溫度相當均勻且易於控制，可使燃燒行為穩定，容易進行連續穩定之操作。而目前燃料的選用上，基於藏量豐富且易於取得的特性，主要是使用煤炭作為燃料，因此本文將針對以煤炭為燃料之流體化床氣化爐進行數值模擬分析。
	本文以Ocampo【49】等人之實驗作為模擬之對象，並以其實驗結果作為模擬之驗證數據，在該實驗之中，下方為氣體其實驗裝置如圖3-1所示。
	/
	圖3-1、Ocampo等人之實驗裝置【49】
	於實驗之中，由碳酸鈣組成之砂床藉由下方甲烷燃燒室燃燒後產生之氣體加熱，當砂床達到一定溫度時(可點燃煤炭之溫度)，甲烷燃燒室便會被關閉，而後水蒸氣與空氣透過預熱器加溫後進入氣化爐，煤炭同時採用重力落料的方式進入氣化爐中進行反應，砂床之初始高度為100公分。
	本研究所模擬之幾何外型如圖3-2所示。氣化爐整體高度為200公分的圓柱體，空氣及水蒸氣入口(Air and Steam Inlet)直徑為22公分。側管則為煤炭之入口(Coal Inlet)，距離底部30公分高，砂床之初始高度為100公分。
	/
	圖3-2、Ocampo等人所設計之流體化床氣化爐示意圖【49】
	本文按照文獻提供之幾何外型，建立計算使用之三維結構網格，如圖3-3，圖中藍色部分為入口類型邊界條件，紅色為出口類型邊界條件，白色則為壁面類型邊界條件並假設為絕熱。整體網格數為74728且網格質量皆在0.5以上。
	/
	圖3-3、流體化床氣化爐之網格
	由於歐拉模型屬於兩相流問題，不同相被視為互相滲透之連續體，在組分之分類上，氣相包含：O2、CO、CO2、H2、CH4、H2O、Volatile、N2；固相則包含CaCO3以及C(s)，並以CaCO3作為床砂。
	此外，在流體化床之操作中，砂床粒子的粒徑與氣體的流速相當重要，此二值之操作範圍會決定該氣化爐之流體化程度。其中砂床顆粒之區分，如圖3-4所示，根據平均粒徑(0.62mm)可知吾人所選定之床砂屬於B類，當選定床砂粒子後，氣體流速之操作範圍直接將界定流體化床之種類。
	/
	圖3-4、床砂粒子分類【50】
	根據Bi【51】等人提出之無因次化圖：Ur∗−𝐴𝑟13，透過此圖可界定流體化床氣化爐之操作範圍，如圖3-5。
	/
	圖3-5、Ur∗−𝐴𝑟13之無因次化圖
	其中：
	Ur∗=𝑈 【𝜌𝑔2𝑔∆𝜌𝜇𝑔】13 (55)
	𝐴𝑟13= 【𝜌𝑔∆𝜌𝑔𝑑𝑃3𝜇𝑔2】13 (56)
	模擬之操作條件如表3-4，本研究假設煤炭於入口處很快便完成裂解反應，故由入口注入煤炭裂解後之各成份，各成份之比例來自於煤炭的元素分析，列於表3-2與表3-3。本文所使用之出入口邊界條件列於表3-5。
	表3-4、操作條件
	在FLUNT中邊界條件，吾人所設立之邊界條件類型(Boundary Type)如表3-5所示。其中，入口部分採用Mass Flow Inlet，出口處則採用Pressure Outlet，出口壓力值於外界大氣壓力相同(1atm)。
	表3-5、邊界條件類型
	初始值部分，固體顆粒起始充滿高100公分以內區域之砂床，初始床溫為1128K，而出口部分之壓力值與大氣壓力相同。本文所採用之化學反應動力式如表3-1所示。
	在本文之計算過程中，為增加計算時之收斂性，會先行計算不含化學反應之冷流場，當基本的流場建立後，再行加入化學反應計算。流場發展情況如下，流體通過床體在兩相間之阻力之作用下，使顆粒向上推動，床體膨脹，導致顆粒間之空隙加大，氣體填滿空係，氣泡便因此而產生(氣泡係指氣體之體積分率大於固體許多時稱之)。隨後氣體挾帶著粒子向上移動，而由於濃度之差異氣體分子會向周圍擴散，並於壁面形成新的氣泡。氣泡破裂後，粒子將向下掉落撞擊床砂，造成床砂頂部波動。各階段流場之發展如圖4-1、圖4-2及圖4-3所示：
	/
	圖4-1、X=0切面之各時間之固相體積分率圖 (a)0.4s(b)0.6s(c)0.8s(d)1.0s(e)2.0s(f)4.0s
	/
	圖4-2、y=0切面之各時間之固相體積分率圖 (a)0.4s(b)0.6s(c)0.8s(d)1.0s(e)2.0s(f)4.0s
	/
	圖4-3、x=0切面之固相速度向量圖(a)0.4s(b)0.6s(c)0.8s(d)1.0s(e)2.0s(f)4.0s
	由於氣化爐中涉及燃燒、氣化的反應，氧化劑之流量大小對於氣化產氣有直接性之影響。在流體化床中，燃料的供給率以及空氣之提供量可以分開獨立操作，故須有一個判斷的標準來決定燃料與空氣之間的比例，故有了ER值的概念，本文中所使用之ER值定(Equivalence Ratio)義如下：
	ER=(𝐴/𝐹)𝑎𝑐(𝐴/𝐹)𝑠𝑡 (58)
	實際應用之流體化床氣化爐其ER值約處於0.2~0.3之間【52】。為使參數設計之區間符合現實，本文中設計之ER值亦落在這個階段，且基於控制變因之故，吾人在設計上ER值上採用固定之S/C比(水蒸氣質量/煤炭質量)之方式，並取表3-4中第三組數據作為對照，該組數據之ER=0.269。而ER=0.2及ER=0.3之操作條件分別為表3-4之第二及第四組數據。
	由圖4-4之溫度分佈結果可觀察到，床區之溫度是整個氣化爐中高的地方，其原因為入口處之O2濃度較高，而燃燒在此處發生之緣故，隨著高度上升，當氧氣耗盡時反應將以氣化反應為主導，導致流場溫度下降。而隨著ER值之變化，床體溫度並無太大差異，可知ER值對於床溫影響較小。
	/
	圖4-4、不同ER值下之溫度分佈(K)(a)0.2(b)0.269(c)0.3
	水氣轉換反應是平衡氣化爐中各項氣體成份的重要反應，由圖4-5的水氣轉換反應速率圖可以得知靠近床砂頂部時，其反應速率較快，乃是因為水氣轉換之反應物濃度CO較高之故(O2增加燃燒作用使CO提升)。由圖4-6、4-7可知隨著ER值的提高，可以觀察到水氣轉換順向反應之高反應速率地帶面積擴大，表示H2、CO2的大量生成，然而在稍高之區域，由於H2、CO2濃度較高之故，水氣轉換之逆反應發生反而增加CO之濃度。由圖4-8發現隨著ER值增加，出口處之CO濃度也會有所提升，H2則呈現下降之趨勢。
	/
	圖4-5、不同ER值下之水氣轉換反應速率分佈(kgmolm3𝑠)
	(a)0.2(b)0.269(c)0.3
	/圖4-6、不同ER值下之CO2分佈(mol%)(a)0.2(b)0.269(c)0.3
	/
	圖4-7不同ER值下之H2分佈(mol%)(a)0.2(b)0.269(c)0.3
	/圖4-8不同ER值下之CO分佈(mol%) (a)0.2(b)0.269(c)0.3
	在ER分別為0.2、0.269、0.3的狀態下，來進行模擬測試並將模擬結果進行討論。由圖4-9觀察可發現，隨著ER值增加，出口處之CO濃度也會有所提升而H2則呈現下降之趨勢。
	/
	圖4-9、不同ER值下之出口成份分佈
	在ER=0.217的狀態下，初始床高分別以高22、36、50、75、100、125cm來進行測試並將模擬結果進行討論。由圖4-10觀察可發現初始床砂高度對出口氣體莫爾分率影響並不明顯，因此由模擬結果可以驗證，床砂為熱傳的媒介且不參與化學反應，因此對氣體出口成份影響不大。
	/
	圖4-10、不同床砂高度之出口氣體莫爾分率
	由圖4-11可發現氣化爐整體氣體溫度偏低，其原因大抵是因為模擬過程中揮發物全部都是以氣化反應進行，而不是以燃燒反應進行，又氣化反應是吸熱反應，因此爐內總體溫度會偏低。由圖中可以觀察到在爐內有一部分溫度會出現驟降，這是因為在此區正在進行水氣轉化反應，吸走部分的熱，使溫度降低。除了床砂高度22cm(低於煤炭進料入口高度)外，由各圖可以觀察到初始床砂高度對爐內溫度分布影響不大。床砂22公分溫度分佈之所以會有所相異，主要原因為床砂高度較煤炭入口低，所以煤料的反應的高度位置會較低，因而造成整體爐內溫度分佈的差異。
	/
	/
	圖4-11、不同床砂高度之氣體溫度分佈
	在床砂高度100公分狀態下，在圖4-12(a)中，測試的三條線分別為x=+-5.5以及0公分且z由0到200公分的直線;圖4-12(b)則是y=+-5.5,0公分且z由0到200公分的直線。由於煤炭噴入方向是+x，所以圖4-12(a)溫度曲線會出現比較大的落差。為了方便觀測，之後都以y=+-5.5,0cm來探討問題。
	/
	圖4-12、氣體溫度分佈
	在高約40cm處，溫度會有高峰值，主要原因是因為煤炭由高33cm側管噴入，在此區域會先發生燃燒反應並產生熱能，之後再發生氣化反應吸走熱能，使溫度在高峰值後會出現一個降低的趨勢，在接近床砂頂部會有一個相對低值。接近床砂頂部由於固體體積分率減少，所以總體熱容量減少，又由圖4-13可知水氣轉化逆反應速度超越順反應式，因此處於放熱狀態，所以隨著高度提升會有一個陡升的溫度變化趨勢。
	/
	圖4-13、(a)水氣轉化反應順式(b)水氣轉化反應逆式
	在ER=0.217的狀態下，本研究以水蒸氣與煤炭比分別為0.5、0.5875、0.675進行測試並將模擬結果進行討論。由圖4-14可以發現水氣轉化反應的速率在水蒸氣與煤炭比為0.675時，水氣轉化反應具有最快的反應速度;由圖4-15亦可觀察到隨著水蒸氣與煤炭比增加，氫氣的莫爾分率會有些微的增加。
	/
	(a)s/c=0.5      (b)s/c=0.5875      (c)s/c=0.675
	圖4-14、水氣轉化反應速率圖(kgmolm3𝑠)
	/
	(a)s/c=0.5      (b)s/c=0.5875        (c)s/c=0.675
	圖4-15、氫氣莫爾分率圖
	通過上述模擬結果，可證實此模型是可行的，因此沿用其相關設定，來模擬核能所建立之實驗組。其氣化爐整體高度為580公分的圓柱體，空氣入口(Air and Coal Inlet)的圓管直徑為6.2公分;側管則是煤炭入口(Coal Inlet)，其圓管直徑為5公分，側圓管中心距離底部17.5公分高，煤炭噴入方向為沿著 -Y方向，並以重力落料方式注入流體化床內。
	本文按照提供之幾何外型，建立計算使用之三維結構網格。如圖4-16所示，圖中紫色部分為空氣入口類型邊界條件，黃色為煤炭入口類型邊界條件，綠色則為壁面類型邊界條件並假設為絕熱。
	/
	圖4-16、流體化床氣化爐之網格
	在FLUNT中邊界條件，吾人所設立之邊界條件類型(Boundary Type)如表4-1所示。其中，入口部分採用Mass Flow Inlet，出口處則採用Pressure Outlet，出口壓力值於外界大氣壓力相同(1atm)。
	表4-1、邊界條件類型
	本研究已建立與參考資料相互驗證之可行分析模型，另針對核能所已建置之以木屑為進料之流體化床進行計算模型應用於生質物氣化之驗證。模擬採用網格數量為78,676來討論。根據實驗操作條件，木料以-Y的方向注入於高17.5公分處的圓柱側管;空氣以+Z方向注入於底部入口處，選用二氧化矽作為床砂材質，且初始床砂高度為15公分，如圖4-17示意圖所示。在冷流場模擬方面，不同時間下的流場發展如圖4-18所示，其模擬結果與燃料使用煤炭的流體化床模擬結果相符，模擬過程中空氣會形成氣泡挾帶著粒子向上移動並持續向周圍擴散形成較小的氣泡。當氣泡於床砂頂端破裂時，會使床砂會有劇烈的振動現象產生，如圖4-18(C)。觀察出口氣體流量，當流量達穩定時，即可判定冷流已達穩態。在熱流模擬方面，模擬結果可以發現CO2出口莫爾分率為0.162、CO為0.103、H2為0.162、N2為0.572，所得到的模擬數據將可以與核能所的實驗數據進行相關驗證。
	/
	圖4-17、氣化爐示意圖
	///
	(a)              (b)             (c)
	///
	             (d)              (e)              (f)
	圖4-18、Y=0切面之各時間之固相體積分率圖(a)0.22s(b)0.42s(c)0.52s(d)0.62s(e)0.82s(f)1.02s
	由圖4-19可了解軸向(Y=0切面)CO之分布，C(s)由側管噴入並與床砂均勻混合，使得C(s)燃燒反應迅速發生並產生大量CO，由圖4-20碳與氧的異相反應速率可以與圖4-19互相驗證。觀察圖4-21反應爐溫度分佈可以發現碳與氧不完全燃燒產生CO並放出熱使得床區溫度大幅升高。氧氣會與氣化爐裡焦炭進行反應並放出大量的熱，產生之熱能為水氣轉化反應提供所需之能量。當氧氣快耗盡時，水氣轉化反應才會開始進行，由圖4-22與圖4-23可觀測到H2之分佈主要是由水氣轉化反應而得到。
	/   /   /
	圖4-19、CO的莫爾分率   圖4-20、C(s)-O2之反應速率(𝐤𝐠𝐦𝐨𝐥𝐦𝟑𝒔) 圖4-21、反應爐溫度分佈
	/    /
	       圖4-22、H2的莫爾分率       圖4-23、CO-H2O之反應速率(𝐤𝐠𝐦𝐨𝐥𝐦𝟑𝒔)
	在流場溫度方面，由圖4-21之溫度分佈結果可觀察到，床區溫度是整個氣化爐中最高的地方，其原因為入口處之O2濃度較高，而燃燒在此處發生之緣故，隨著高度上升，當氧氣耗盡時反應將以氣化反應為主導，導致流場溫度下降。
	根據床砂的平均粒徑為0.5mm，由圖3-4可以知道實驗所選定床砂應屬於B類，根據Bi【52】等人提出之無因次化圖：Ur∗−𝐴𝑟13，透過此圖可界定流體化床氣化爐之操作範圍，由表4-2的操作條件，可知其範圍落在Bubbling的範圍內，如圖4-24，因此可以確定此流體化床種類應為氣泡式。
	表4-2、流體化床操作條件
	Coal feed (kg/hr)
	2
	Air supply (kg/hr)
	2.7
	Steam supply (kg/hr)
	0
	Air and steam inlet temperature(K)
	648
	Mean particle diameter(m)
	0.0005
	ER
	0.3
	Ur*
	0.498296
	Ar(1/3)
	14.49865
	/
	圖4-24、Ur∗−𝐴𝑟13之無因次化圖
	本研究已成功使用計算流體力學軟體ANSYS FLUENT建立煤炭於流體化床內氣化之三維數值分析模式，並針對其流場狀態以及煤焦之氣化進行可視化分析。所用之歐拉模型將兩相氣-固兩相視為互相影響之連續體，在計算中以k−ε模擬氣相紊流，固相則以顆粒流運動理論計算。本文之研究成果歸納如下：
	1.冷流流場部分，在於流體通過床體時，在兩相間之阻力之作用下，使顆粒向上推動，床體膨脹，導致顆粒間之空隙加大，空隙便由氣體填滿，形成氣體挾帶著粒子向上移動的狀況。上升過程中，由於濃度之差異，這些填滿顆粒間空隙的氣體分子會向周圍擴散，並於壁面形成新的氣泡。氣泡破裂後，粒子將向下掉落撞擊床砂，造成床砂頂部波動。透過冷流場之分析。此冷流場分析搭配Bi等人【52】之無因次化圖，可界定流體化床之操作範圍。
	2.針對實驗常用之ER值0.2~0.3進行模擬，計算結果發現ER值對於床溫影響較小是由於目前成果之操作範圍位於U*-Ar^(1/3)下段，故影響較小。
	3.針對不同的初始床高進行模擬，可發現初始床砂高度對出口氣體莫爾分率影響並不明顯，因此由模擬結果可以驗證，床砂為熱傳的媒介且不參與化學反應，因此對氣體出口成份影響不大。另外除了床砂高度22公分(低於煤炭進料入口高度)外，由各圖可以觀察到初始床砂高度對爐內溫度分布影響亦不大。
	4.針對不同的水蒸氣與煤炭比分別為0.5、0.5875、0.675進行測試，由結果顯示，當水蒸氣與煤炭比為0.675時，水氣轉化反應具有最快的反應速度。
	5.由氣體溫度分佈可知，在高約40cm處，氣體溫度會有高峰值，主要原因是因為煤炭由高33cm側管噴入，在此區域會先發生燃燒反應並產生熱，之後再發生氣化反應吸走熱能，使溫度在高峰值後會出現一個降低的趨勢，而在接近床砂頂部處會有一個相對低值。接近床砂頂部由於固體體積分率減少，所以總體熱容量減少，又水氣轉化逆反應速度超越順反應式，因此處於放熱狀態，所以隨著高度提升會有一個陡升的溫度變化趨勢。
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