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摘　要　现行工业低温烟气脱硝技术需对烟气及整个反应系统进行整体加热以达到催化剂高效反应的温度，存
在能耗高的问题。由于脱硝反应仅在高温催化颗粒的微界面上进行，提出以高温催化剂颗粒为循环热载体，利
用旋流流化反应器使其与低温烟气中的氮氧化物快速接触，发生脱硝反应的新方法。通过 CFD和 DEM耦合计
算，模拟研究了旋流流化反应器中高温催化剂颗粒和低温烟气间的传热特性。调控因素主要包括进口气速、进
料速率、进口烟气温度。结果表明，在催化剂进料速率为 25 g·s−1、进口气速为 7.5 m·s−1 (空速 81 000 h−1) 时，反
应器出口催化剂平均温度可达 200 ℃ 以上  (催化剂高效活性温度区间为 200~300 ℃) ，对比直接加热低温烟气的
方式，不考虑加热与传热过程热量损失，可直接节约能耗 28.36 %。本研究对比低温烟气脱硝中整体加热烟气的
方式，可为低温烟气脱硝技术的优化提供参考。
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选择性催化还原  (selective catalytic reduction, SCR) 脱硝技术因其效率高、成本低和选择性高等
优势而被广泛应用于烟气脱硝 [1-3]。尽管该技术解决了电力行业中高温烟气  (300 ℃ 以上) 脱硝的问
题，但由于 SCR催化剂活性温度较高、抗毒性能较差，无法处理非电力行业大量低温烟气
(120~300 ℃ 以下) 中的 NOx

[4-5]。因此，低温烟气 SCR脱硝技术的研究热点为具有低活性温度和抗
毒性能强的催化剂 [2, 6-7]。尽管 SCR催化剂的活性温度已低于 120 ℃[8-9]，但受成本、工艺等制约，
相关催化剂难以在实际工业低温烟气脱硝工程中应用。目前，在工业上实际运行的低温 SCR催化
剂操作温度约为 200 ℃[10-12]，故反应温度是控制 NOx 转化率的首要因素。在 SCR催化剂的活性温度
区间内，催化剂的活性与反应温度成正比[13-15]。非电力行业的低温烟气脱硝反应器一般设置于烟气
处理末端，即设置于脱硫除尘之后，烟气温度通常在 100 ℃ 以下 (湿法脱硫可低于 60 ℃) ，烟气温
度远低于目前工业化 SCR催化剂的活性温度区间。因此，脱硝反应器前会加装预热器，使烟气温
度达到催化剂的活性温度区间。预热烟气进入反应器后会先将热量传递给催化剂，只有催化剂整
体达到高活性温度，脱硝反应才会高效进行。

YANG等 [16] 采用将粉状活性金属组分涂覆在空白单体载体表面制备 NH3-SCR蜂窝催化剂，并
在 250~350 ℃ 的温度下进行实验。结果表明，SCR脱硝反应主要在催化剂表面的微界面进行。因
此，理论上讲，只要使 SCR催化剂反应界面温度在其活性温度区间即可保证 NOx 高转化率，而无
需将烟气整体温度升高。基于此，以催化剂颗粒为循环热载体，并利用旋流循环流化反应器可在
无需整体加热的情况下实现 NOx 在催化界面的反应，从而达到降低能耗以去除 NOx 的目标。旋流
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流化反应器应用于气态污染物治理中。马良等 [17-18] 开发了新型旋流流化床反应器，用于活性炭吸
附挥发性有机化合物，反应器在 120 Pa压降下的吸附效率接近 100%。同时，增加颗粒自旋转速度
可在一定程度上提高吸附效率[19]。

基于以上原理，本课题组设计了一种低温 SCR旋流循环流化反应器，以开发高温催化剂为循
环热载体的低温烟气脱硝工艺。采用计算流体力学 (computational fluid dynamics, CFD) 与离散元方法
(discrete element method, DEM) 耦合的数值模拟方法 [20-22]，研究低温烟气与高温催化剂在反应器中的
传热特性及脱硝可行性，以期为低温烟气脱硝提供参考。

 1    模拟气固耦合下的传热模拟分析

 1.1    工艺介绍

基于气态污染物旋流流化吸附器 [17, 19]，
设计了一种用于低温烟气脱硝的旋流流化反
应器。反应器的结构尺寸如表 1和图 1(a)所
示，其圆柱形反应腔内径为 25  mm，高度
1 040 mm，底部为矩形切向入口，底部中心设
置有圆柱形芯棒。工艺流程如图 1(b)所示，
低温烟气与氨气均匀混合后，经风机增压，
通过气固喷射器携带高温催化剂进入旋流流
化反应器。在旋流流化反应器中，烟气中的
氮氧化物与氨气吸附于旋流自转催化剂的高
温微界面，并进行脱硝反应。净化后的烟气
携带降温后的催化剂颗粒从旋流流化反应器
顶部出口排出进入气固旋流分离器，催化剂
颗粒从旋流分离器底流口排出，进入加热储
罐再生，净化烟气从旋流分离器溢流口排
出。本文将针对烟气携带高温催化剂进入旋
流流化反应器后的颗粒运动与传热过程进行
模拟研究，探究烟气进口气速与温度、催化
剂颗粒的进料速率、旋流流化反应器的结构
参数等因素对催化微界面温度的调控机制。

 1.2    数值模型

采用计算流体力学与离散元法的耦合方

法对旋流反应器内烟气与颗粒传热过程进行

模拟研究。考虑到数值计算的经济性，旋流流化反应器内部流场采用当前应用最多的雷诺应力模

型  (Reynolds stress model, RSM) [23-24]。RSM模型充分考虑了流线弯曲、张力的快速变化以及二次流

的影响 [25]，大量研究证明该模型能非常好的预测旋流分离器内部旋转流场结构 [26-27]。气体流场求解

采用稳态计算，气固两相耦合模拟的求解过程采用瞬态计算。气体流场模拟的压力速度耦合采用

SIMPLEC(Semi-Implicit Method for Pressure Linked Equation Consistent)算法，气固两相耦合模拟的压

力速度耦合采用 SIMPLE(Semi-Implicit Method for Pressure Linked Equation)算法 [28]。因为模型采用六

面体结构化网格，且网格和流动方向一致，所以其他守恒方程的离散化采用 QUICK (Quadratic
Upwind Interpolation of Convective Kinematics) 格式，以获得更高的精度。颗粒由旋流流化反应器的

入口进入，颗粒初始速度与气相速度保持一致，EDEM仿真中的瑞利时间步长[20] 计算公式为：

TR=
πR
(
ρ

G

)
(0.163 1v+0.876 6)

(1)

表 1    旋流流化反应器结构参数

Table 1    Geometric parameters of the cyclone

圆柱直径

D/mm
柱高

H/D
进口宽度

a/D
进口高度

b/D
芯棒直径

De/D
芯棒高度

S/H

25 41.6 0.4 0.6 0.32 0.5
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(a) 反应器结构 (b) 脱硝工艺流程图

图 1    旋流流化反应脱硝工艺。

Fig. 1    Cyclone fluidization denitration process
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×
式中：rs 是颗粒半径，m；ρ是颗粒密度，kg·m−3；G是剪切模量，GPa；v是泊松比。本模拟中
EDEM采用的时间步长为 2 10−6 s (0.216TR) ，EDEM与 CFD的时间步长比值设置为 1∶50。

模拟使用的催化剂活性温度区间是 200~300 ℃，若采用烟气整体加热方式，需将低温烟气加
热至 300 ℃，所需热量为 Q1。若采用旋流流化反应器，低温烟气从反应器切向入口至顶部出口升
温所需热量为 Q2。在不考虑其他热量损失的情况下，相比烟气整体加热，采用旋流流化反应器进
行脱硝，从而减少烟气整体升温的节能效率。节能效率计算式见式 (2) 。

η =
Q1−Q2

Q1
×100% (2)

旋流流化反应器内催化剂颗粒滞留量 Mr，其中 q是催化剂颗粒的进料速率，Tr 是催化剂颗粒
在旋流流化反应器中的停留时间。滞留量的计算式见式 (3) 。

Mr= qTr (3)

 1.3    边界条件

以图 1 (a)所示旋流流化反应器从切向入口至顶部出口的内部空间为计算域，反应器切向入口
处气体和颗粒采用“速度进口” (velocity inlet) ，速度方向垂直于入口平面，顶部出口设为“压力出
口” (pressure outlet) 。旋流流化反应器切向入口流体流动近似于充分发展的管道流动，其湍流强
度根据经验公式[29] 进行计算。计算式见式 (4) 。

I = 0.16(Rei)−1/8 (4)

Rei 是旋流流化反应器的入口特征雷诺数，计算公式为式 (5) 。

Rei=
ρgDUz

µ
(5)

式中：ρg 为进口气体的密度，kg·m−3；D为旋流流化反应器的直径，m；Uz 为进口气体轴向速度，
m·s−1。进口气速分别为 5、7.5、10、12.5与 15 m·s−1 时，由公式 4可得湍流强度分别为 4.49、4.37、
4.27、4.21与 4.15。EDEM中颗粒相与壁面的参数设置如表 2所示。催化剂设置为 1 mm直径的均
一球形颗粒。

 1.4    网格划分

旋流流化反应器计算域采用结构化网
格，如图 2所示。直角坐标系原点设置于旋
流流化反应器底部中心处。该旋流流化反应
器总共划分了  N1=520 500个六面体网格。为
了验证模型网格无关性，另外对模型进行了
加密网格划分，总数分别为  N2=766 260个和
N3=1 012 020个。选取旋流流化反应器高度为
15 mm的截面上一条直径，利用其流体切向

速度分布来验证模型网格无关性。以网格密度 N1 为基准，网格密度为 N2 和 N3 计算的切向速度平
均误差分别为 4.5%和 8.1%，如图 3所示。由于网格数量最多的 N3 模型模拟结果误差变大，故选
择模拟结果较好，且计算时间消耗最少的 N1 网格密度进行模拟计算。

表 2    EDEM中颗粒相与壁面参数

Table 2    Parameters of particle phase and wall in EDEM

物理位置 泊松比 密度/ (kg·m−3) 杨氏模量/Pa 恢复系数 静摩擦 动摩擦

颗粒相 0.45 2 760 ×1 108 0.4 0.55 0.08

壁面 0.3 7 800 ×7 1010 0.25 0.3 0.04

 

图 2    旋流流化反应器结构化网格

Fig. 2    Structured mesh of cyclone fluidization reactor
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 2    结果与讨论

 2.1     旋流流化反应器出口催化剂温度调控

特性

 2.1.1    进口气速的影响

在不同进口气速条件下，从反应器进口

到顶部出口单个催化剂颗粒的温度变化趋势

如图 4所示。随着进口气速的提高，催化剂

颗粒的停留时间减小，进口气速 Ui 从 5 m·s−1

增至 15 m·s−1 的 5个工况对应的颗粒停留时间

分别为 2.38、1.86 、1.58 、1.39 和 1.27 s，到

达反应器顶部出口的温度分别为 499.2、484.3、
471.5、460.5 和 450.7 K。因此，在催化剂颗粒

的进料速率为 5 g/s的条件下，进口气速为

10、12.5 和 15 m·s−1 3个工况可使反应器出口

催化剂温度依旧处于活性区间。当模拟进口

气速为 7.5 m·s−1，催化剂颗粒的进料速率为

25 g·s−1 时，此时催化剂出口温度能达到催化

剂活性温度。
在不同进口气速条件下，从催化剂颗粒

进入反应器开始，反应器内全部颗粒的平均
温度变化趋势如图 5所示。随着进口气速的
增加，反应器内全部颗粒的平均温度达到稳
定的时间逐渐减小  (分别为 4.31、3.99、3.51、
2.72 和 2.54 s) ，且平均温度逐渐降低  (分别为
543.2、533.7、528.6、525.4 和 521.3 K) 。

进口气速显著影响低温烟气与催化剂颗
粒在反应器内的传热时间，进而影响高温催
化剂向低温烟气的总传热量，最终出口催化

剂颗粒的出口温度随着进口气速 Ui 的升高而
降低。

 2.1.2    进料速率的影响
在不同的催化剂进料速率 q下，从反应

器进口到顶部出口单个催化剂颗粒的温度变
化趋势如图 6所示。随着催化剂进料速率的
提高，催化剂颗粒的滞留时间缩短，催化剂
到达反应器出口时，催化剂温度降低幅度减

小。进料速率从5 g·s−1 增至 50 g·s−1 的 5个工
况对应的颗粒停留时间分别为 1.24、 1.15 、
0.97 、0.87 和 0.79 s。在不同催化剂进料速率
条件下，从催化剂颗粒进入反应器开始，反
应器内催化剂颗粒的热交换率变化趋势如图 7
所示。随着催化剂进料速率增加，反应器内
催化剂颗粒热交换率逐渐减小  (分别为 0.098、
0.071、0.053、0.045 和 0.032 W) 。

随着催化剂颗粒进料速率 q的提高，颗
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图 3    不同网格密度条件下同一直径上的切向速度对比

Fig. 3    Comparison of tangential velocities on the same
diameter under different mesh density conditions
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注：芯棒高度是500 mm，进料速率5 g·s−1，气体入口温度298 K，
        催化剂入口温度573 K。

图 4    不同进口气速下反应器内单颗粒出口温度随时间

变化趋势

Fig. 4    Variation trend of single catalyst particle temperature in
reactor at different inlet gas velocities
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注：芯棒高度是500 mm，进料速率5 g·s−1，气体入口温度298 K，
        催化剂入口温度573 K。

图 5    不同进口气速下反应器内整体颗粒平均温度

Fig. 5    The average temperature of the overall particles in the
reactor at different inlet gas velocities
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粒滞留时间缩短，热交换速率逐渐降低，故催化剂到达反应器出口的温度降低减小。

 2.1.3    进口烟气温度的影响
进口烟气温度的升高大幅提高了气体初始温度从而影响出口烟气温度。图 8是旋流流化反应

器整在不同进口烟气温度 Ty 下的气体温度分布，以及出口气体温度。反应器运行参数为：芯棒高
度是 500 mm，进口气速是 15 m·s−1，催化剂入口温度 573 K，催化剂进料速率是 5 g·s−1，烟气入口
温度分别是 60、80、100和 120 ℃。随着入口烟气温度提高，旋流流化反应器气体和催化剂温度差
距较小，从而大大降低了热交换，出口催化剂温度升高。

反应器内催化剂颗粒的热交换率变化趋势如图 9所示，随着进口烟气温度 Ty 的提高，进口烟
气温度与催化剂颗粒的温差降低，热交换速率逐渐降低，从而催化剂到达反应器出口时，催化剂
出口温度降低减小。
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图 6    不同催化剂进料速率下反应器内催化剂单颗粒出

口温度随时间变化趋势

Fig. 6    Trends of catalyst particle temperature in reactor with
time under different catalyst feed rates
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图 7    不同催化剂进料速率下反应器内催化剂热交换率

随时间变化趋势

Fig. 7    Trend of catalyst heat exchange rate in reactor with time
under different catalyst feed rates
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图 8    不同进口气体温度下反应器内催化剂单颗粒出口

温度随时间变化趋势

Fig. 8    Trends of catalyst particle temperature in reactor with
time under different inlet gas temperatures
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图 9    不同进口气体温度下反应器内催化剂热交换率随

时间变化趋势

Fig. 9    The heat exchange rate of catalyst in the reactor
changes with time at different inlet gas temperatures
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 2.2    反应器出口烟气温度的调控特性

 2.2.1    进口气速的影响
气体的进口速度 Ui 显著影响气体和催化剂颗粒在旋流流化反应器内的停留时间，不同进口气

速 Ui 下旋流流化反应器内气体温度分布如图 10所示。气体温度分布等值线呈现倒“V”形态，即中
间温度低两边温度高。这是由于催化剂颗粒在流化床反应器中螺旋向上运动，在离心力作用下颗
粒向壁面附近聚集，因此壁面附近颗粒与气体的热交换频繁，气体温度较高。而且高温颗粒向低
温气体传热的主要区域为反应器环隙，反应器芯柱上部气体沿轴向温差较小。以图 10(a)为例，在
进口气速为 5 m·s−1 时，从反应器入口至环隙出口，气体温度从 298 K升至约 431 K，上升幅度为

44.6%。从反应器内环隙出口至反应器顶部出口，气体温度从 431 K升至 448.6 K，上升幅度仅为

4.0%。由此说明，旋流流化反应器内芯棒与
壁面环隙内的传热量远大于芯棒上部反应腔。

进口气速显著影响低温烟气与催化剂颗
粒在反应器内的传热时间，进而影响高温催
化剂向低温烟气的总传热量，最终出口气体
的出口温度随着进口气速 Ui 的升高而降低。

根据式 (2) ，旋流反应器出口烟气的温度
与烟气节能效率成反比，出口烟气温度越低
节能效率越高。不同进口气速下反应器出口
烟气温度如图 11所示，气体出口温度与进口
气速呈线性关系，进口气速每升高 2.5 m·s−1，
出口温度降低约 16.7 ℃。这是由于进口气速
增大，烟气在反应器内催化剂颗粒的换热时
间减少，故导致出口烟气温度随进口气速增
大而减小。

 2.2.2    催化剂进料速率的影响

催化剂颗粒的进料速率 q显著影响旋流流化反应器内催化剂颗粒的瞬时滞留量，进而影响气
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注：反应器芯棒高度是500 mm，催化剂进料速率5 g·s−1，烟气入口温度298 K，催化剂入口温度573 K。

图 10    不同进口气速下反应器内气体温度分布

Fig. 10    Temperature distribution of gas in the reactor at different inlet gas velocities
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Fig. 11    Linear fitting of gas temperature and the inlet gas
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固两相的传热过程。在不同催化剂进料速率 q条件下，旋流流化反应器内气体的温度分布如图 12
所示。高温颗粒向低温气体传热的主要区域仍然为反应器环隙，反应器芯柱上部气体沿轴向温差
较小。如图 12(a)所示，以进料速率 5 g·s−1 为例，从反应器入口至环隙出口，气体温度从 298 K
升至约 348 K，上升幅度为 16.7%。从反应器内环隙出口至反应器顶部出口，气体温度从 348 K
升至 367.9 K，上升幅度仅为 5.7%。随着催化剂颗粒进料速率提高，反应器内催化剂颗粒滞留量增
加，从而增大传热面积，导致旋流流化反应器内气体平均温度呈现上升趋势。由式 (3) 和图 6计算
可得，颗粒的滞留质量分别为 6.2、11.5 、19.4 、26.1 和 39.5 g。旋流流化反应器出口气体温度与进

料速率呈正相关，如图 13所示。随着催化剂进料速率增大，出口气体温度逐渐接近催化剂温度，
气体温度上升速率迅速衰减。当进料速率达到 50 g·s−1，出口气体温度几乎不在上升。

随着催化剂颗粒进料速率 q的提高，催化剂颗粒的滞留时间缩短，热交换速率逐渐降低，但
是反应器内催化剂颗粒滞留量增加，从而增大传热面积，导致气体出口温度逐渐上升。

 2.2.3    进口烟气温度的影响
旋流流化反应器出口气体温度与进口烟气温度呈线性正相关，如图 14所示。反应器入口烟气
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图 12    不同进料速率下反应器内气体温度分布

Fig. 12    Temperature distribution of gas in the reactor at different feed rates
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温度每升高 20 ℃，出口气体温度升高约 13.0 ℃。将入口烟气温度 25 ℃ 带入图 14线性拟合公式计

算得到出口气体温度为 367.7 K，对比图 12 (a) 的出口气体温度 367.9 K (入口温度 25 ℃) ，误差仅为
0.5 %。

 3    结论

1) 进口气速显著影响低温烟气与催化剂颗粒在反应器内的传热时间，进而影响高温催化剂向
低温烟气的总传热量，最终反映为烟气出口温度的不同。随着催化剂进料速率的提高，催化剂颗
粒的滞留时间缩短，催化剂到达反应器出口时，催化剂温度降低幅度减小。高温颗粒向低温气体
传热的主要区域为反应器环隙，反应器芯柱上部气体沿轴向温差较小。当进口气速高于 10 m·s−1 时
(催化剂进料速率 5 g·s−1) ，能保证催化剂出口温度高于催化活性温度 200 ℃。在临界流化进口气速
以上，升高催化剂进料速率可降低进口气速来保证催化剂出口活性温度。

2) 进料速率对于出口烟气温度影响最大。旋流流化反应器进口催化剂进料速率的增大，使反
应器内高温催化剂颗粒累积量也增大，在相同进口气速下，低温烟气获得的能量多，反应器出口
烟气温度则升高。随着进料速率由 5 g·s−1 到 50 g·s−1，出口烟气温度变化在 94.7 ℃ 到 247.4 ℃。

3) 在本研究条件下，当气速为 7.5 m·s−1，催化剂进料速率为 25 g·s−1 时，可保证反应器出口催
化剂颗粒微界面温度不低于其活性温度，同时烟气出口温度达到最低。该工况下， 25 ℃ 的低温烟
气经过反应器后达到 221.9 ℃ (催化剂初始温度 300 ℃) ，升温幅度为 196.9 ℃。若该低温烟气直接
加热至 300 ℃，升温幅度达到 275 ℃。不考虑其他热量损失的影响，相较烟气直接加热，旋流流化
工艺的节能效率为 28.4%。
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Heat  transfer  characteristics  of  low-temperature  flue  gas  denitrification swirl
fluidization reactor

LI Ruofei1, HUANG Yuan2,3,*, TIAN Chengcheng1

1. School of Resources and Environmental  Engineering, East  China University of Science and Technology, Shanghai 200237,

China;  2.  National  Engineering  Laboratory  for  Industrial  Wastewater  Treatment,  East  China  University  of  Science  and

Technology, Shanghai 200237, China; 3. Institute of Environmental Pollution and Heath, School of Environmental and Chemical

Engineering, Shanghai University, Shanghai 200444, China

Abstract    At present, for industrial low-temperature flue gas denitrification, the flue gas and the whole reaction
system is heated to achieve the efficient reaction temperature of the catalyst, the overall energy consumption of
whihc  is  high.  Based  on  the  denitrification  reaction  on  the  face  of  high-temperature  catalytic  particles,  a  new
method  for  rapid  reaction  with  nitrogen  oxides  in  low-temperature  flue  gas  in  a  cyclone  fluidization  reactor
using  high-temperature  catalyst  particles  as  the  circulating  heat  carrier  was  proposed.  Through  the  coupling
calculation of CFD and DEM, the heat  transfer characteristics between high-temperature catalyst  particles and
low-temperature  flue  gas  in  the  cyclone  fluidization  reactor  were  simulated  and  studied,  and  the  regulatory
factors mainly included inlet gas velocity, feed rate and inlet flue gas temperature. The results showed that when
the  catalyst  feed  rate  was  25  g·s−1  and  the  inlet  gas  velocity  was  7.5  m·s−1  (airspeed 81  000 h−1),  the  average
temperature of the catalyst outlet of the reactor could reach more than 200 °C (the efficient active interval of the
catalyst  was  200~300  °C).  Compared  with  the  direct  heating  of  low-temperature  flue  gas,  the  direct  energy
consumption saving reached 28.36% without considering the heat loss in the heating and heat transfer process.
Keywords    low temperature denitrification; cyclone fluidization reactor; numerical simulation; heat transfer;
energy conservation
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