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研究论文 传质对热天平坩埚内煤焦气化反应的影响

周　静１，何品晶１，程德理１，代正华２，于遵宏２

（１同济大学污染控制与资源化研究国家重点实验室，上海２０００９２；２华东理工大学洁净煤技术研究所，上海２００２３７）

摘要：热天平标准配置的坩埚为四周及底部密封的敞口容器，气流不能穿过物料层从坩埚底部流出，从而影响

煤焦气化反应的动力学行为．研究了坩埚尺寸、物料床层厚度对杯状坩埚内煤焦ＣＯ２ 气化 （气固相反应）影

响．采用ＰＨＯＥＮＩＣＳ软件模拟分析了杯状坩埚附近及内部流体运动、浓度分布，同时建立了杯状坩埚内煤焦

ＣＯ２反应扩散模型，两者能很好地吻合．杯状坩埚中进行的煤焦ＣＯ２反应模型参数和犇ａ反映了气体质量传

递对反应的影响．
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引　言

热重技术已广泛应用于反应动力学研究，它能

准确控制温度并可精确测量固体物质的质量随温度

（时间）的变化，得到固相反应组分的转化率随反

应温度 （时间）的变化关系．但是，大多数热天平

配给的坩埚为四周及底部密封的敞口圆杯状，气体

不能穿过物料层从底部流出，而只能从坩埚物料层

表面逐渐向床层内部扩散，反应气在坩埚物料层内

浓度分布不均匀，这使反应体系变得复杂起来，给

研究气相为反应物的气固相反应动力学带来很大困

难．考察坩埚尺寸和物料层高度如何影响热天平圆

杯状坩埚中进行的煤焦气化反应对获得正确动力学

参数有重要意义．

１　坩埚尺寸、物料层高度对煤焦气化

影响

１１　实验部分

热天平坩埚用铂金细线吊于加热炉内，铂金线

和天平横梁相连，坩埚下部设有热电偶以测量和控

制温度．加热炉外套有石英管，管上有两个开口，

一个为反应气体进口，另一个为出口，反应气体流

动方向为垂直于坩埚物料床层．石英管内径为

３０ｍｍ．

研究使用４个不同尺寸的坩埚，分别为直径

８ｍｍ、高２．５ｍｍ和８ｍｍ的两个杯状坩埚与直径

５ｍｍ、高２．５ｍｍ和４ｍｍ的两个杯状坩埚．实验

时将神府煤焦置于坩埚中，在氮气气氛中以３０℃·

ｍｉｎ－１升温速度升到１１４０℃ （神府煤焦ＣＯ２反应

在化学反应控制区内［１］），然后在此温度下保持恒

温，通入ＣＯ２进行煤焦气化反应．热天平测得煤

焦质量随时间变化数据．

１２　典型的煤焦失重曲线

热天平测得不同实验条件下 （不同样品质量、

不同尺寸坩埚）煤焦ＣＯ２ 反应中煤焦有相类似的

失重曲线，即煤焦ＣＯ２反应中煤焦质量在反应开

始的一段时间内线性减小，然后曲线逐渐平缓，煤

焦质量减小速度变慢．这主要是由于煤焦中碳含量

随反应进行逐渐减小，因而气化反应速率减慢．本

文取煤焦失重曲线呈线性减小段质量损失来计算此

实验条件下煤焦气化反应速率．考虑到煤焦初始试

样量影响，将各实验条件下得到的反应速率值除以

其初始试样实验量．

狉＝
狉ｆ
犿０ｆ

（１）

１３　物料层厚度对煤焦气化的影响

研究所用坩埚为直径５ｍｍ、高４ｍｍ杯状坩

埚．反应气ＣＯ２ 流量１５０ｍｌ·ｍｉｎ－１，气化温度

１１４０℃．煤焦反应速率随床层厚度变化情况如图１

所示．

Ｆｉｇ．１　Ｅｆｆｅｃｔｏｆｉｎｉｔｉａｌｍａｓｓｌｏａｄｉｎｇｏｎｇａｓｉｆｉｃａｔｉｏｎ

ｒａｔｅｏｆＳｈｅｎｆｕｃｏａｌｃｈａｒ
　

从图１可知煤焦气化速率和反应起始时杯状坩

埚内煤焦床层厚度有很大关系．床层高度４．００ｍｍ

时，煤焦气化反应速率为０．０４７ｍｇ·ｍｇ－１·

ｍｉｎ－１，远小于床层厚度０．５６ｍｍ的反应速率０．２６

ｍｇ·ｍｇ－１·ｍｉｎ－１．观察图中点的变化趋势，随

床层厚度增加，煤焦气化速率快速减小．由于坩埚

底部及四周密封，反应气ＣＯ２不能穿过物料层流

出，只能通过扩散的方式在床层内质量传递，床层

越厚，物料层深处ＣＯ２ 浓度越小，反应速率就

越慢．

１４　坩埚尺寸对煤焦气化影响

研究使用直径５ｍｍ，高度分别为４ｍｍ、２．５

ｍｍ坩埚与直径８ｍｍ，高度分别为８ｍｍ、２．５ｍｍ

坩埚．实验中ＣＯ２气体流量１５０ｍｌ·ｍｉｎ－１、气化

温度１１４０℃．不同物料层高度的煤焦反应速率随

坩埚尺寸变化情况如图２所示．

图２（ａ）、（ｂ）表明坩埚尺寸对煤焦气化反应

有较大影响，即同样厚度的物料层，坩埚高度越

高，其反应速率就越慢．直径８ｍｍ、高８ｍｍ坩

埚内煤焦反应速率小于直径８ｍｍ、高２．５ｍｍ坩

埚内相同高度物料层煤焦ＣＯ２反应速率，这和直

径５ｍｍ、高度分别为４ｍｍ和２．５ｍｍ的两个坩埚

内煤焦反应情况相同．坩埚高度越低，反应气从气

流主体扩散到坩埚内物料层表面阻力越小，煤焦气

化反应速率越快．另外，比较同直径不同高度两个
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Ｆｉｇ．２　Ｅｆｆｅｃｔｏｆｔｙｐｅｏｆｃｒｕｃｉｂｌｅｕｓｅｄｏｎ

ｇａｓｉｆｉｃａｔｉｏｎｒａｔｅｏｆＳｈｅｎｆｕｃｏａｌｃｈａｒ
　

坩埚内相同物料层高度的煤焦气化反应速率可知，

坩埚高度对薄物料层影响大于厚物料层．

由上述研究结果可知，坩埚尺寸、物料床层厚

度对杯状坩埚内煤焦ＣＯ２气化反应影响大．采用

四周及底部密封坩埚来研究气相为反应物的气固相

反应 （如煤焦ＣＯ２或水蒸气的气化反应）时研究

者应充分重视到这个问题．

２　热天平杯状坩埚内煤焦气化反应
扩散模型

２１　犘犎犗犈犖犐犆犛商用软件模拟杯状坩埚

描述热天平反应管内流体稳态二维轴对称层流

流动的控制式为：

连续式
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Δ

犑犻＋犛犻 （２）

轴向动量式

ρ狌狓
狌狓
狓
＋ρ狌狉

狌狉
狉
＝－
ｄ狆
ｄ狓
＋
１
狉

狉μ

狉
狌狉
（ ）狉 （３）

能量式

ρ狌狓犮狆
犜
狓
＋ρ狌狉犮狆

犜
狉
＝狌狓

ｄ狆
ｄ狓
＋

μ
狌狓
（ ）狉

２

＋
１
狉

狉
狉犽
犜


（ ）
狉
－

Δ

∑
犻

犺犻犑（ ）犻 ＋犛ｈ （４）

计算Ｒｅｙｎｏｌｄｓ数研究热天平反应管内气体流

动情况．Ｒｅｙｎｏｌｄｓ数计算式为犚犲＝
狌ρｇ犱ｅ

μ

［２，３］

，式

中狌＝
狏

犛ｔ－犛ｃ
．

１１４０℃温度下，当ＣＯ２ 气体流量１５０ｍｌ·

ｍｉｎ－１，Ｎ２ 气体流量１０ｍｌ·ｍｉｎ－１，气体密度为

０．３７ｋｇ·ｍ－３，气体黏度为５×１０－５ｋｇ·ｍ－１·

ｓ－１
［４，５］，使用直径８ｍｍ坩埚时，气体流速为４．０６×

１０－３ｍ·ｓ－１；５ｍｍ坩埚时，气体流速为３．８４×

１０－３ｍ·ｓ－１．计算得Ｒｅｙｎｏｌｄｓ数分别为０．２４和

０．１４．Ｒｅｙｎｏｌｄｓ数很小，气体在热天平反应管内

呈滞流流动．

根据热天平反应管内气体流动为滞流，并假定

在反应管内气体温度恒定，使用计算流体力学

ＰＨＯＥＮＩＣＳ软件模拟１１４０℃恒温条件下，于高

４ｍｍ、直径５ｍｍ杯状坩埚内进行神府煤焦ＣＯ２

气化反应时坩埚附近及坩埚内部气体流动及浓度分

布情况．坩埚内物料层高度为２ｍｍ左右．

除在紧靠管壁处，径向速度狌狉远远小于轴向

速度狌狓，所以模拟计算只考虑轴向气体一维扩散．

采用 ＳＩＭＰＬＥ （ＳｅｍｉＩｍｐｌｉｃｉｔＰｒｅｓｓｕｒｅＬｉｎｋｅｄ

Ｅｑｕａｔｉｏｎｓ）算法，利用流体力学ＰＨＯＥＮＩＣＳ计算

软件模拟得到坩埚流体运动速度矢量图及气体浓度

等高线图．

Ｆｉｇ．３　ＶｅｌｏｃｉｔｙｖｅｃｔｏｒｓｃａｌｃｕｌａｔｅｄｂｙＰＨＯＥＮＩＣＳ
　

图３是反应气体ＣＯ２ 流动速度矢量图，图左

边数值为速度数值，单位为ｍ·ｓ－１，图右边为杯

状坩埚附近及内部速度矢量表示图，坩埚内实线至

坩埚底部为物料床层．从杯状坩埚流体速度矢量图

可以看出，由于坩埚四周及底部密封，反应气体

ＣＯ２不能穿过物料层从坩埚内部流出，气流在坩

埚内物料层上部折回从坩埚外部绕行流出．坩埚物

料层内无ＣＯ２气体流动，因此反应气必须通过扩
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散方式才能到达反应颗粒表面．另外，文中还模拟

得到反应气ＣＯ２在反应管和坩埚内部质量传递浓

度等高线图，如图４所示．

Ｆｉｇ．４　ＣｏｎｔｏｕｒｓｏｆＣＯ２ｍａｓｓｆｒａｃｔｉｏｎ

ｃａｌｃｕｌａｔｅｄｂｙＰＨＯＥＮＩＣＳ
　

图４左边为反应气ＣＯ２ 摩尔分数值，图右边

为杯状坩埚反应气浓度等高线图．从浓度等高线图

可以看出，煤焦发生气化反应，床层表面处ＣＯ２

被消耗．在床层内部，ＣＯ２ 浓度等高线均为平行

于物料层表面直线，同一横截面上气体质量传递速

率相同．

反应管内轴向方向反应气ＣＯ２ 物质的量浓度

变化情况如图５所示．以ＣＯ２物质的量浓度开始

变化的点作为轴线坐标起点．图中线段分为３部

分，即坩埚上部反应管中、坩埚内物料层中、坩埚

下部反应管中．从图５可知，反应气ＣＯ２ 流进石

英管，在坩埚物料层上部垂直距离５．４ｃｍ处浓度

开始缓慢减小，随着离坩埚内物料层表面的距离接

近，在１ｃｍ处ＣＯ２浓度急剧减小，这主要是由于

物料床层上部ＣＯ２ 参与反应和煤焦气化产物ＣＯ

物质的量浓度增加所致；在床层内部ＣＯ２ 物质的

量浓度继续减小；在坩埚下部，反应管中ＣＯ２ 浓

度保持恒定，不再随轴线距离变化．

煤焦气化产物ＣＯ沿轴向方向物质的量浓度变

化如图６所示．ＣＯ是煤焦气化产物，它在坩埚内

物料层中浓度最高，随离物料层距离的增加在坩埚

物料层上面反应管中ＣＯ浓度逐渐减小，ＣＯ浓度

在坩埚下部反应管内浓度恒定．

２２　杯状坩埚煤焦气化反应扩散模型

根据煤焦气化反应特性和热天平敞口杯状坩埚

附近及内部流体运动情况，做出以下假设，并在模

型假设基础上建立杯状坩埚内煤焦ＣＯ２气化反应

扩散模型．模型假设如下．

Ｆｉｇ．５　ＣＯ２ｃｏｎｃｅｎｔｒａｔｉｏｎ狏犲狉狊狌狊ｐｏｓｉｔｉｏｎｉｎｓｉｄｅｒｅａｃｔｏｒ
　

Ｆｉｇ．６　ＣＯｃｏｎｃｅｎｔｒａｔｉｏｎ狏犲狉狊狌狊ｐｏｓｉｔｉｏｎｉｎｓｉｄｅｒｅａｃｔｏｒ
　

（１）反应气在热天平反应管内呈稳态、层流

流动．

（２）煤焦气化反应只在床层表面薄层中进行，

薄层随反应进行逐渐向下移动，气化反应速率

恒定．

（３）反应管内温度恒定，坩埚内物料床层温度

恒定，煤焦气化反应在恒温条件下进行．实验温度

１１４０℃时，神府煤焦ＣＯ２ 反应在化学反应控制

区内．

（４）煤焦ＣＯ２气化反应为一级不可逆反应．

（５）气体扩散速率等于床层表面化学反应速

率，而且是一定态过程．扩散只沿轴向方向进行．

（６）坩埚物料层内无反应气ＣＯ２ 气体流动，

反应气必须通过扩散方式到达物料颗粒表面．

物料床内反应组分ＣＯ２浓度犆ＣＯ２随床层高度

犡变化微分式
［５～１４］为

ｄ２犆ＣＯ２
ｄ犡２

－
犽
犇ｅ
犆ＣＯ２＝０ （５）

用气相中ＣＯ２摩尔分数狔表示

ｄ２狔
ｄ犡２

－
犽
犇ｅ
狔＝０ （６）
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床层边界条件

犺ｍ（狔０－狔犡→０）＝－犇ｅ
ｄ狔
ｄ
（ ）
犡 犡→０

　犡＝０

ｄ狔
ｄ犡
＝０　犡＝犲（犲为床层厚度）

Ｇｉｌｏｔ和Ｓｔａｎｍｏｒｅ等建立了相似的反应扩散

模型，解上式得到

狔＝

狔０ｅｘｐ（－２）ｅｘｐ犡
犽
犇槡（ ）
ｅ

犇犪［１－ｅｘｐ（－２）］＋［１＋ｅｘｐ（－２）］
＋

狔０ｅｘｐ －犡
犽
犇槡（ ）
ｅ

犇犪［１－ｅｘｐ（－２）］＋［１＋ｅｘｐ（－２）］
（７）

式中

＝犲
犽
犇槡ｅ

，犇犪＝
犽犇槡 ｅ

犺ｍ

床层及犇犪能够描述坩埚内发生反应过程中

气体质量传递对反应影响．如果和犇犪都很小

时，说明气体质量传递对反应无明显影响．而当

大，床层表面和床层深处气体浓度差别大；当犇犪

大，ＣＯ２气体从气流主体到床层表面质量传递过

程对反应影响大，床层表面反应气浓度小于气相主

体浓度．

从坩埚内进行的气固相反应扩散模型推导出

物料床层的内扩散效率因子η

η＝
１－ｅｘｐ（－２）

［１＋ｅｘｐ（－２）］
（８）

由式 （８）可知内扩散效率因子只和床层有

关，当＜０．２，η＝０．９８７，即物料床层的绝大部

分都是有效的，床层浓度较为均匀；随增大，η
相应减小；当＝３时，内扩散效率因子η只有

０．３３１，煤焦气化反应只在物料床层中一小部分进

行．内扩散效率因子η对标绘如图７所示．

Ｆｉｇ．７　Ｒｅｌａｔｉｏｎｓｈｉｐｂｅｔｗｅｅｎηａｎｄ
　

参数随床层厚度增加而增大，床层内部反应

气浓度减小．当＜０．２时，床层表面和底部反应

气摩尔分数比值为０．９８，可以认为床层内反应气

浓度相同．所以，从可以得出浓度相同的物料层

高度 （反应物料装填量），为实验研究动力学提供

重要指导．

根据建立的坩埚内煤焦气化模型可计算物料床

层内反应气浓度随床层高度变化．

由式 （７）得到床层内高度犡处反应气摩尔分

数狔及其床层表面摩尔分数狔ｓ比值为

狔
狔ｓ
＝

ｅｘｐ（－２）ｅｘｐ犡
犽
犇槡（ ）
ｅ

＋ｅｘｐ －犡
犽
犇槡（ ）
ｅ

１＋ｅｘｐ（－２）
（９）

以ＰＨＯＥＮＩＣＳ软件模拟的相同实验条件下坩

埚内煤焦气化反应为例，用式 （９）计算并标绘床

层内高度犡处反应气摩尔分数狔随床层高度变化，

如图８所示．床层表面ＣＯ２摩尔分数为狔ｓ＝０．４１５．

Ｆｉｇ．８　ＣＯ２ｃｏｎｃｅｎｔｒａｔｉｏｎｃａｌｃｕｌａｔｅｄｂｙＰＨＯＥＮＩＣＳ

ａｎｄｒｅａｃｔｉｏｎｄｉｆｆｕｓｉｏｎｍｏｄｌｅ
　

由图８可以看出，随床层厚度的增加，反应气

ＣＯ２摩尔分数狔减小．将ＰＨＯＥＮＩＣＳ软件模拟值

和式 （９）计算值也绘于图 ８．由图 ８ 可知，

ＰＨＯＥＮＩＣＳ软件模拟值和本文建立的坩埚内煤焦

气化模型计算值十分相近，两者能很好地吻合，因

此本文所建立的描述敞口圆杯状坩埚内煤焦气化反

应扩散模型是可信的．

３　结　论

煤焦气化反应是气相为反应物的气固相反应．

由于热天平标准配置的坩埚为四周及底部密封的敞

口容器，气流不能穿过物料层从坩埚底部流出，气

体扩散过程影响煤焦气化反应．本文采用ＰＨＯＥ

ＮＩＣＳ软件模拟分析了杯状坩埚内流体运动、浓度

分布，同时建立了杯状坩埚内煤焦ＣＯ２反应扩散

模型，经比较证明，两者能很好地吻合，所建立的

模型是可信的．杯状坩埚中进行的煤焦ＣＯ２反应

模型参数和犇犪反映了气体质量传递对反应的影

响．文中建立的杯状坩埚内煤焦气化反应扩散模
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型，对如何利用热天平进行动力学实验研究及获得

正确动力学参数提供了有价值的指导．

研究坩埚尺寸、物料床层厚度对杯状坩埚内煤

焦ＣＯ２气化影响，结果表明，随床层厚度增加，

坩埚内煤焦气化速率减小；深坩埚内煤焦反应速率

小于同厚度床层浅坩埚，而且坩埚高度对薄物料层

影响大于厚物料层．

符　号　说　明

犮狆———比热容，Ｊ·ｋｍｏｌ
－１·Ｋ－１

犇犪———Ｄａｍｋｏｈｌｅｒ数

犇ｅ———床层内ＣＯ２有效扩散系数，ｃｍ２·ｓ－１

犱ｅ———坩埚当量直径

犺犻———组分犻的焓，Ｊ·ｍｏｌ－１

犺ｍ———气体质量传递系数，ｃｍ·ｓ－１

犑犻———组分犻的扩散通量 （犑犻＝－ρ犇犻，ｍ

Δ

狔犻）

犽———ＣＯ２反应速率常数，ｓ－１ （一级反应）

犿０———煤焦实验量，ｍｇ

狆———压力，Ｐａ

狉———煤焦反应速率，ｍｇ·ｍｉｎ－１

犛ｃ———坩埚的横截面积，ｍ２

犛ｈ———能量的源项

犛ｔ———热天平反应管的横截面积，ｍ２

犜———温度

狌———流体流速，ｍ·ｓ－１

狏———流体流过热天平的体积流量，ｍ３·ｓ－１

狔犻———物质犻的质量分数

μ———气体黏度，ｋｇ·ｍ
－１·ｓ－１

ρ———流体密度，ｋｇ·ｍ
－３

下角标

ｆ———某一次实验

犻———某一组分

狉———径向

狓———轴向

０———初始值或反应器进口

犚犲犳犲狉犲狀犮犲狊
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ｇａｓｉｆｉｃａｔｉｏｎ （１）ｂｙｉｓｏｔｈｅｒｍａｌｔｈｅｒｍｏｇｒａｖｉｍｅｔｒｙ．犆狅犪犾

犆狅狀狏犲狉狊犻狅狀（煤炭转化），２００２，２５（４）：６６—６９

［２］　ＧｅＱｉｎｇｒｅｎ（葛庆仁）．Ｇａｓｓｏｌｉｄｒｅａｃｔｉｏｎｋｉｎｅｔｉｃｓ（气固反
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Ｊａｃｏｂ Ａ．Ｍａｓｓｔｒａｎｓｆｅｒ ｐｈｅｎｏｍｅｎａ ｄｕｒｉｎｇ ｐｏｔａｓｓｉｕｍ
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ｍｉｃｒｏｂａｌａｎｃｅｓｅｔｕｐ．犕狅狌犾狌狀．犆犪狉犫狅狀，１９９３，２１：２３—３１

［４］　ＺｈｏｎｇＱｉｎ（钟秦），ＷａｎｇＪｕａｎ（王娟），ＱｕＨｏｎｇｘｉａ（曲红

霞）．ＵｎｉｔＯｐｅｒａｔｉｏｎ （化 工 原 理）．Ｂｅｉｊｉｎｇ：Ｎａｔｉｏｎａｌ

ＤｅｆｅｎｃｅＩｎｄｕｓｔｒｙＰｒｅｓｓ，２００１

［５］　Ｈｕ Ｙｉｎｇ （胡 英）．ＰｈｙｓｉｃａｌＣｈｅｍｉｓｔｒｙ （物 理 化 学）．

Ｂｅｉｊｉｎｇ：ＨｉｇｈｅｒＥｄｕｃａｔｉｏｎＰｒｅｓｓ，１９９９

［６］　Ｓｔａｎｍｏｒｅ Ｂ Ｒ，Ｇｉｌｏｔ Ｐ．Ｔｈｅ ｉｎｆｌｕｅｎｃｅ ｏｆ ａｓｍｐｌｅ

ｃｏｎｔａｉｎｍｅｎｔｏｎｔｈｅｔｈｅｒｍｏｇｒａｖｉｍｅｔｒｉｃ ｍｅａｓｕｒｅｍｅｎｔｏｆ

ｃａｒｂｏｎｂｌａｃｋｒｅａｃｔｉｖｉｔｙ．犜犺犲狉犿狅犮犺犻犿犻犮犪犃犮狋犪，１９９５，２６１：

１５１—１６４

［７］　ＳｔａｎｍｏｒｅＢＲ，ＢｒｉｌｈａｃＪＦ，ＧｉｌｏｔＰ．Ｔｈｅｏｘｉｄａｔｉｏｎｏｆ

ｓｏｏｔ：ａｒｅｖｉｅｗｏｆｅｘｐｅｒｉｍｅｎｔｓ，ｍｅｃｈａｎｉｓｍｓａｎｄｍｏｄｅｌｓ．

犆犪狉犫狅狀，２００１，３９：２２４７—２２６８

［８］　ＢｒｉｌｈａｃＪＦ，ＢｅｎｓｏｕｄａＦ，ＧｉｌｏｔＰ，ＢｒｉｌｌａｒｄＡ，Ｓｔａｎｍｏｒｅ

Ｂ．Ｅｘｐｅｒｉｍｅｎｔａｌａｎｄｔｈｅｏｒｅｔｉｃａｌｓｔｕｄｙｏｆｏｘｙｇｅｎｄｉｆｆｕｓｉｏｎ

ｗｉｔｈｉｎｐａｃｋｅｄｂｅｄｓｏｆｃａｒｂｏｎｂｌａｃｋ．犆犪狉犫狅狀，２０００，３８：

１０１１—１０１９

［９］　ＧｉｌｏｔＰ，ＢｒｉｌｌａｒｄＡ，ＳｔａｎｍｏｒｅＢＲ．Ｇｅｏｍｅｔｒｉｃｅｆｆｅｃｔｓｏｎ

ｍａｓｓｔｒａｎｓｆｅｒｄｕｒｉｎｇｔｈｅｒｍｏｇｒａｖｉｍｅｔｉｃａｎａｌｙｓｉｓ：ａｐｐｌｉｃａｔｉｏｎ

ｔｏｒｅａｃｔｉｖｉｔｙｏｆｄｉｅｓｅｌｓｏｏｔ．犆狅犿犫狌狊狋犻狅狀犪狀犱犉犾犪犿犲，１９９５，

１０２：４７１—４８０

［１０］　Ｂｉｒｄ Ｒ Ｂ，Ｓｔｕｗａｔｔ Ｗ Ｅ，Ｓａｔｔｅｒｆｉｌｄ Ｅ Ｎ．Ｃｈｅｍｉｃａｌ

ＥｎｇｉｎｅｅｒｉｎｇＴｒａｎｓｆｅｒ（传递现象）．ＣｈｅｎＹｏｎｇｙｉｎｇ（陈涌

英），ｔｒａｎｓ．Ｂｅｉｊｉｎｇ：ＣｈｅｍｉｃａｌＩｎｄｕｓｔｒｙＰｒｅｓｓ，１９８８

［１１］　ＺｈｕＢｉｎｇｃｈｅｎ（朱炳辰）．ＣｈｅｍｉｃａｌＲｅａｃｔｉｏｎＥｎｇｉｎｅｅｒｉｎｇ

（化学反应工程）．Ｂｅｉｊｉｎｇ：ＣｈｅｍｉｃａｌＩｎｄｕｓｔｒｙＰｒｅｓｓ，１９９８

［１２］　Ｇｉｌｏｔ Ｐ， Ｂｏｎｎｅｆｏｙ Ｆ， Ｍａｒｃｕｃｃｉｌｌｉ Ｆ， Ｐｒａｄｏ Ｇ．

Ｄｅｔｅｒｍｉｎａｔｉｏｎｏｆｋｉｎｅｔｉｃｄａｔａｆｏｒｓｏｏｔｏｘｉｄａｔｉｏｎ．犆狅犿犫狌狊狋犻狅狀

犪狀犱犉犾犪犿犲，１９９３，９５：８７—１００

［１３］　Ｂｏｎｎｅｆｏｙ Ｆ，Ｇｉｌｏｔ Ｐ，Ｓｔａｎｍｏｒｅ Ｂ Ｒ，Ｐｒａｄｏ Ｇ．Ａ

ｃｏｍｐａｒａｔｉｖｅｓｔｕｄｙｏｆｃａｒｂｏｎｂｌａｃｋａｎｄｄｉｅｓｅｌｓｏｏｔｒｅａｃｔｉｖｉｔｙ

ｉｎｔｈｅｔｅｍｐｅｒａｔｕｒｅｒａｎｇｅ５００—６００℃ ｅｆｆｅｃｔｏｆａｄｄｉｔｉｖｅｓ．

犆犪狉犫狅狀，１９９４，３２：１３３３—１３４０

［１４］　ＳｔａｎｍｏｒｅＢ，ＧｉｌｏｔＰ，ＰｒａｄｏＧ．Ｔｈｅｉｎｆｌｕｅｎｃｅｏｆｍａｓｓ

ｔｒａｎｓｆｅｒｉｎＤＴＧｃｏｍｂｕｓｔｉｏｎｔｅｓｔｓ．犜犺犲狉犿狅犮犺犻犿犻犮犪犃犮狋犪，

１９９４，２４０：７９—８９
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