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球团焙烧过程工艺模拟研究及应用
———料层热质传输模型
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摘要:为了进一步探明球团焙烧过程中料层内部的热质传输特征以及反应进程，本文基于质量与热量传输定律，

建立包括静止料层和滚动料层的热质传输模型，并对料层中发生的水分蒸发、磁铁矿与硫的氧化、结晶水及碳酸

盐的分解、固定碳燃烧等物理化学现象分别建立动力学模型。结果表明:利用嵌入了反应动力学模型的静料层热

质传输模型可以较好地模拟链箅机、环冷机和带式焙烧机等静料层的焙烧过程，利用嵌入了反应动力学模型、物

料运动和燃烧模型的回转窑一维传热模型可以较真实地模拟回转窑内滚动料层的传热过程。
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Ｒesearch and application of simulation for roasting process of pellets
——— Heat-mass transfer model of material bed

CHU Taishan
( Zhongye Changtian International Engineering Co.，Ltd.，Changsha 410205，Hunan，China)

Abstract: In order to further explore the heat-mass transport characteristics and reaction process inside the material bed

during the roasting process of pellets，a heat-mass transfer model including static material bed and rolling material bed are

established based on the law of heat-mass transfer，and the kinetic models of such physical and chemical phenomena as

water evaporation，oxidation of magnetite and sulfur，decomposition of crystalline water and carbonate，and combustion of

fixed carbon in the material beds are established. The results show that the heat-mass transfer model of the static material

bed embedded with the reaction kinetic model can better simulate the roasting process of the static material bed in chain

grate，ring cooler and belt roaster，and the one-dimensional heat transfer model of the rotary kiln embedded with the

reaction kinetic model，material movement and combustion model can simulate the heat transfer process of the rolling

material bed in the rotary kiln more realistically.
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在传统的高炉—转炉钢铁冶炼流程中，球团
矿作为优质的炼铁原料，其生产过程能耗低、CO2

排放量低( 仅为烧结矿的 30%～ 35% ) 。因此，大
幅提高球团矿入炉比是钢铁业实现绿色低碳冶炼

的重要途经。据统计，我国每年的球团矿产能已
达约 2. 4 亿吨［1］。近年来，由于绿色低碳政策的

大力推行，一大批大规模球团厂已相继建成投产。
研究球团焙烧过程中料层内部复杂的热质交换机

理，有助于从微观视角查明球团料层的变化情况

及其影响因素，从而为优化工艺、实现节能降耗
奠定基础。国内在焙烧过程数值模拟方面的大部
分研究还停留在机理研究和热质平衡分析阶
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段［2 － 3］，如范晓慧［4］详细论述了球团生产过程数

学模型并建立了专家系统。此外，对带式焙烧机
工艺方面的研究，大部分也都局限在预热焙烧的

优化分析与控制［5 － 6］。
尽管在焙烧过程中球团料层内部的物质流和

能量流传输极其复杂，但其都遵循质量 －能量守
恒定律。本文在查阅大量国内外文献的基础上，
对料层热质交换机制进行归纳和研究，并建立完

整的料层热质传输数学模型，以期为球团焙烧过

程数值模拟研究提供参考与借鉴。

1 模型架构及动力学分析

1. 1 模型架构
球团焙烧包括干燥、预热、焙烧和冷却等过

程。由于工艺过程之间存在相互耦合关系，且不
同工艺过程的控制目标也不一样，因此本文采用

料层热质传输模型对每个工艺过程进行数值模拟。
设计的球团焙烧过程工艺数值模型的架构如图 1
所示。由图 1 可知，模型分为料层热质传输模型
和工艺过程模拟两部分。其中，料层热质传输模
型分为反应动力学模型和气固热质交换模型; 工

艺过程数值模拟负责建立由耦合关系和控制点组

成的控制策略，模拟整个焙烧过程，并得到优化

后的模拟结果。限于篇幅，本文主要阐述料层热
质传输模型的构建及运算过程，工艺模拟及其应

用部分将在后续做详细介绍。

图 1 球团焙烧过程数值模拟架构

Fig. 1 Mathematical modeling architecture of pellet

roasting process

1. 2 球团焙烧过程动力学分析
球团在焙烧过程中伴随着下列物理化学反应:

① 水分的蒸发与冷凝; ② 结晶水的分解; ③ 磁
铁矿和硫的氧化; ④ 碳酸盐 ( FeCO3、CaCO3、
MgCO3 ) 的分解; ⑤ 内配碳的燃烧。
1. 2. 1 水分蒸发与冷凝
在生球干燥过程中，水分不断向表面迁移，

汽化后进入气相。一般认为生球干燥由表面汽化
和内部扩散两个过程组成，当球团水分高于临界

值时，蒸发速率由水蒸气从球团表面向气相扩散

控制; 当球团水分低于临界值时，球团干燥进入

降速阶段，干燥速率由气相向球团内部传热控制。
水分蒸发的驱动力是气相中水蒸气体积分数和平

衡体积分数之间的梯度。在达到平衡体积分数前，
球团表面水分不断被蒸发进入气相，使得气相水

蒸气的体积分数上升，同时球团温度几乎没有变

化。随着蒸发过程不断向球团内部推进，球团水
分越来越少，气相传递的热量使球团外面的干燥

壳温度不断上升，内部残留的水分被汽化，通过

干燥壳向气相扩散，干燥速率也逐渐缓慢。因此，
可以采用两阶段干燥模型来计算生球料层水分的

蒸发与冷凝。
( 1) 第一阶段:
Ｒw = kwA( Wg

e －Wg ) Wp≥Wc ( 1)

式中: Ｒw 为水分蒸发速率，kg / ( m
3·s) ; kw 为传

质系数( 类似于传热系数) ，m/s; A为单位体积球
团的传热面积，m2 /m3 ; Wg

e 为气相饱和湿度，

kg /m3 ; Wg 为气相湿度，kg /m
3 ; Wp 为球团湿度，

kg /m3 ; Wc 为临界湿度，kg /m
3。

当气相湿度低于饱和湿度时，水分蒸发; 反

之，当气相湿度高于饱和湿度时，水蒸气在球团

表面冷凝。
( 2) 第二阶段:

Ｒw =
A( Wg

e －Wg )

1 /kw +［rp ( rp － rw) ］/ ( 2rwDw
e )

Wp ＜Wc

( 2)
式中: rp 为球团半径，m; rw 为湿球半径，m;

Dw
e 为水蒸气有效扩散系数，m2 /s。
因为蒸发或冷凝发生在球团表面，因此气相

饱和湿度取决于球团表面温度。球团表面温度可
近似取球团温度。故气相饱和湿度可表述为
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Wg
e =

1. 23 × 10 －6eTp /28. 41 － 0. 020 Tp≤373 K

8. 57 × 10 －4eTp /51. 39 － 0. 677 373 K ＜ Tp≤473 K

5. 20 × 10 －3eTp /62. 64 － 2. 031 Tp
{ ＞ 473 K

( 3)

式中: Tp 为球团平均温度，K。

传质系数、扩散系数按下式［7］计算:

Kw =
Dw

dp
2 + 0. 6

Ｒep
ε( )
b
) 1 /2Sc[ ]1 /3 ( 4)

Dw =
1. 215 9 × 10 －7

p' Tg
1. 75 ( 5)

Dw
e = Dwεp

1. 41 ( 6)

式中: Dw 为水蒸气扩散系数，m
2 /s; dp 为球团直

径，m; Ｒep 为球团雷诺数( 气体流量 /黏度 ×球团
直径) ; Sc为施密特数( 气体黏度 /密度 × 球团直
径) ; Tg 为气体温度，K; εb、εp 分别为料层和球

团的孔隙率( 以小数表示) ; p'为压强，kPa。
式( 5) 为试验获取的扩散系数与温度、压力之

间的经验方式，三个变量之间存在一定的回归关

系，其不能通过严格的数学推导完成，故公式左

右两侧单位不平衡。
1. 2. 2 结晶水分解
球团原料中结晶水通常存在于褐铁矿中。根

据文献［8］的试验结果，结晶水分解反应的焓变约
为 － 218 kJ /kg; 根据文献［9］的试验结果，其一
级动力学的指前因子为 2. 35 s － 1， － E /Ｒ( 活化能 /
摩尔气体常数) 的值为 － 3 633. 3。因此，可以得
到结晶水分解反应的速率常数( kFeOOH，s

－ 1 ) 为

kFeOOH = 2. 35e － 3 633. 3
Tp ( 7)

1. 2. 3 菱铁矿分解
FeCO3 分解反应的焓变约为 658 kJ /kg ( 吸

热) ，其反应动力学可参考文献［10］，反应的速率
常数( kFeCO3，s

－ 1 ) 为

kFeCO3 = 1 021. 95 e － 355 390
ＲTp ( 8)

1. 2. 4 硫氧化
原料中 S 质量分数较少，且大部分以 FeS 形

式存在。采用文献［11］描述的 FeS 与高温水蒸气
的反应进行动力学研究，该反应的一级动力学实

测结果为

kFeS = 10
3. 629e － 6 445

Tp ( 9)

式中: kFeS为硫氧化反应的速率常数，s
－ 1。

1. 2. 5 磁铁矿氧化
磁铁矿氧化反应分为三个步骤: ① 气相中的

氧气向球团表面扩散; ② 氧气通过赤铁矿层的微
孔扩散; ③ 与核内的磁铁矿颗粒在界面发生化学
反应。磁铁矿的氧化反应大约在 250 ℃开始进行，
在 600 ℃以上剧烈反应。
一般均采用收缩核模型来计算磁铁矿氧化反

应动力学［12］。该模型可以表述如下。

Drm
dt = －

Cg
O2 － Ce

O2

( ρM /29) ［( rm / rp )
2 ( 1 /kO2 ) + ( rm /D

e
O2 ) ( 1 － rm / rp ) + 1 /km］

( 10)

式中: rm 为未反应核半径，m; t 为时间，s; C
g
O2

为气相氧质量浓度，kg /m3 ; Ce
O2为平衡氧质量浓

度，kg /m3 ; ρM 为球团磁铁矿质量浓度，kg /m
3 ;

kO2为氧气传质系数，m/s; km 为反应速率常数，

m/s; De
O2为氧气有效扩散系数，m

2 /s。
式( 10) 中相关参数的计算式如下。

km =
2. 64 × 108Tpe

－19 940
Tp Tp≤661 K

1. 26 × 10 －4Tpe
－1 200
Tp Tp

{ ＞ 661 K
( 11)

kO2 =
De

O2

dp
Sh ( 12)

Sh = 2. 0 + 0. 6
Ｒep
ε( )
b

1 /2

Sc1 /3 ( 13)

DO2 = 9. 5 × 10 －10T 1. 75
g ( 14)

De
O2 = ε

1. 41
p DO2 ( 15)

式中: DO2为氧气扩散系数，m
2 /s; Sh为舍伍德数。

1. 2. 6 碳酸盐分解
熔剂性球团生产需要在原料中添加石灰石或

白云石，其分解反应会吸收大量的热量。碳酸盐
分解反应适用于收缩核模型，但大多数动力学模

型并没有考虑 CaCO3 和 MgCO3 分解温度的差异而

造成的 CO2 界面体积分数的影响
［8］。通过建立双

收缩核模型可以推导出在 CaCO3 和 MgCO3 同时存

36
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在的情形下的分解速率。模型示意如图 2 所示。

图 2 碳酸盐分解双收缩核模型
Fig. 2 Dual-shrinking-core model for decomposition

of carbonates

由于 MgCO3 的分解温度比 CaCO3 低 100 ℃，
因此从球团表面向内存在两个未反应核，依次为

CaCO3 未反应核( r1 为界面 1 的半径，m) 和 MgCO3

未反应核( r2 为界面 2的半径，m) 。界面 0( rp 为界
面 0的半径，m) 为球团表面与气相接触面。
经过推导( 过程略) ，可以得到未反应核变化

速率如下。
对 CaCO3 :

dr1
dt = － 1

0. 44r1
2ρ1

Kj ( C
e
CO2 － Cg

CO2 ) ( 16)

式中: Kj 为分解反应总阻力，m
3 /s; ρ1 为球团中

CaCO3 质量浓度，kg /m
3 ; Cg

CO2为气相 CO2 质量浓

度，kg /m3 ; Ce
CO2为气相 CO2 平衡质量浓度，kg /m

3。
对 MgCO3 :

dr2
dt = － 21

11r2
2ρ2

Kj ( C
e
CO2 － Cg

CO2 ) ( 17)

式中: ρ2 为球团中 MgCO3 质量浓度，kg /m
3。

Kj 按如下情形计算:

Kj =

K1 =
1

KB + KC

K2 =
1

KA + KB

K3 =
KA

KAKB + KBKC + KAKC

K4 =
KC

KAKB + KBKC + KAK

















C

( 18)

式中: K1 为只有 CaCO3 存在时 CaCO3 的分解阻

力; K2 为只有 MgCO3 存在时 MgCO3 的分解阻力;

K3 为 CaCO3、MgCO3 同时存在时 CaCO3 的分解阻

力; K4 为 CaCO3、MgCO3 同时存在时 MgCO3 的分

解阻力; 分解反应的阻力 KA、KB、KC 分别按下面

的公式计算，其单位为 s /m3。

KA =
1

De
CO2

1
r2

－ 1
r( )
1

+ 1
r2

2k2
( 19)

KB =
1

De
CO2

1
r1

－ 1
r( )
p

+ 1
rp

2kCO2
( 20)

KC =
1

r1
2k1

( 21)

式中: De
CO2为 CO2 有效扩散系数，m

2 /s; k1、k2
分别为 CaCO3 和 MgCO3 分解反应速率常数，m/s;
kCO2为 CO2 传质系数，m/s。

反应速率常数［2］:

k1 = 8. 3 × 106e － 18 300
Tp ( 22)

k2 = 2. 5 × 105e － 11 200
Tp ( 23)

CO2 扩散系数 DCO2与传质系数 kCO2
［13］:

DCO2 = 7. 167 × 10 －10T1. 75
g ( 24)

De
CO2 = ε

1. 41
p DCO2 ( 25)

kCO2 =
DCO2

dp
Sh ( 26)

平衡质量浓度 Ce
CO2
［13］:

Ce
CO2 =

536. 2
Tp

e ( 7. 35 －
5 211
Tp
) ( 27)

1. 2. 7 固定碳燃烧
固定碳燃烧反应与碳酸盐分解和磁铁矿氧化

反应不同，它既有氧气向反应界面传质又有气体

反应物从界面向外扩散，该过程较复杂。只要反
应界面有氧气供应并达到燃烧温度，碳就会燃烧，

而氧气平衡体积分数的影响很小，因此球团温度

和气相的含氧量是固定碳燃烧的决定性条件。利
用收缩核模型同样可以得到固定碳未反应核半径

的变化速率。

drC
dt = －

0. 375Cg
O2

ρC［( rC / rp )
2 ( 1 /kOC ) + ( rC /D

e
OC ) ( 1 － rC / rp ) + 1 /kC］

( 28)

式中: rC 为固定碳未反应核半径，m; kC 为固定
碳燃烧反应速率常数，m/s; kOC为氧气向固定碳表

面传质的系数，m/s; De
OC为有效扩散系数，m

2 /s;

ρC 为球团中固定碳质量浓度，kg /m
3 ;
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氧气向固定碳表面扩散系数( DOC，m
2 /s) ［13］:

DOC = 8. 45 × 10 －10T1. 5
g ( 29)

氧气向固定碳表面传质系数 kOC与反应速率常

数 kC
［13］:

kOC =
DOC

dp
Sh ( 30)

kC = 595. 6Tpe
－ 17 940

Tp ( 31)

2 静料层模型建立与计算

链箅机、环冷机和带式焙烧机上的球团料层
为静止料层。在工艺气流垂直穿过料层进行错流
换热过程中，还伴随着相应的物理化学反应; 此

外，在气固两相温度场发生改变的同时，其组分

也随之发生变化。对料层承载体的箅床或台车而
言，气流与其仅有热量交换。因此，建立传热传
质模型可以预测气固相在料层长度和高度方向上

不同位置的温度、组分、流量、反应速率等信息。
为了使模型简化，一般做如下假设: ① 设定

焙烧过程处于稳定状态; ② 将料层视为球团直径
相等的多孔料层; ③ 设定气体在料层宽度方向均
匀分布，不考虑 “管道效应”; ④ 设定单个球团
的导热率足够大，忽略单个球团内的温度梯度;

⑤ 设定气流的垂直速度远高于料层移动速度; ⑥
与气固之间的对流传热速率相比，设定球团内部

导热忽略不计; ⑦ 不考虑升温过程中球团孔隙率
和料层空隙率的变化; ⑧ 忽略传热过程中料层内
部的热量损失。
2. 1 热质传输方程
( 1) 热量传输。料层内的热量传输遵循能量

守恒定律，对气相和固相可以分别建立如下能量

方程:

∂( GCgTg )
∂z

+ hA( Tg － Tp) +∑ ( 1 － αi ) ＲiΔHi =0

( 32)

∂( ρsCsTp )
∂t

+ hA( Tp － Tg ) +∑αiＲiΔHi = 0

( 33)

式中: G 为穿过单位面积料层的气体质量流量，
kg / ( m2·s) ; Cg 为气体定压比热容，kJ / ( kg·K) ;
z为料层高度坐标，m; h 为单位面积料层气固有

效传热系数，kJ / ( m2·s·K) ; αi 为 i反应的反应热
在固相的分配系数; Ｒi 为单位体积料层 i 反应的

反应速率，kg / ( m3·s ) ; ΔHi 为 i 反应的热焓，
kJ /kg( 规定该值吸热反应为正、放热反应为负) ;
ρs 为料层堆积密度，kg /m

3 ; Cs 为料层定压比热

容，kJ / ( kg·K) 。
球形料层气固传热面积:

A =
6( 1 － εb )
∅dp

( 34)

式中: ∅为球团的形状系数。
综合了辐射传热的气固之间的有效传热系数:

h =
kg
dp

2. 0 + 0. 6
Ｒep
ε( )
b

1 /2

( Pr)[ ]1 /3 ( 35)

式中: kg 为气体导热系数，kJ / ( m·s·K) ; Pr 为普
朗特数( 气体黏度 ×比热容 /导热系数) 。
( 2) 质量传输。在料层任意位置，随着物理

化学反应的进行，气固相的密度和组分均沿料层

高度方向发生改变。料层堆比重变化:
∂ρs
∂t

= －∑ＲiWL j ( 36)

式中: WLj为 i反应对固相密度的影响系数; j为固
相中某组分。
反应 i对固相密度的影响系数 WL j如表 1所示。
表 1 料层内物理化学反应对固相密度的影响系数

Table 1 The influence coefficient of physicochemical

reaction on the density of solid phase

反应名称 反应物 反应产物 WLj

蒸发 水 H2O( g) 1. 00

冷凝 H2O( g) 水 － 1. 00
CaCO3 分解 CaCO3 CaO、CO2 0. 44
MgCO3 分解 MgCO3 MgO、CO2 11. 00 /21. 00

固定碳燃烧 C CO2 1. 00

磁铁矿氧化 Fe3O4 Fe2O3 － 1. 00 /29. 00

硫氧化 S SO2 1. 00
FeCO3 分解 FeCO3 Fe2O3 9. 00 /29. 00

结晶水分解 FeOOH Fe2O3 9. 00 /89. 00

反应前后球团的组分( Xj ) 变化按式( 37) 计算，
反应 i对固相组分 j的影响系数如表 2 所示。

∂Xjρs
∂t

= －∑ＲiWLij ( 37)

式中: Xj 为固相组分 j 占总质量的比( 以小数表
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示) ; WLij为相应组分的计算系数。
表 2 料层内物理化学反应对固相组分的影响系数
Table 2 The influence coefficient of physicochemical

reaction on material compositions

反应名称 反应物 影响组分 WL ij

蒸发 水 水 1. 00

冷凝 H2O( g) 水 － 1. 00

CaCO3 分解 CaCO3

CaCO3 1. 00

CaO － 0. 56

MgCO3 分解 MgCO3

MgCO3 1. 00

MgO － 10. 00 /21. 00

固定碳燃烧 C FC 1. 00

磁铁矿氧化 Fe3O4

Fe3O4 1. 00
Fe2O3 － 30. 00 /29. 00

硫氧化 S S 1. 00

FeCO3 分解 FeCO3

FeCO3 1. 00
Fe2O3 － 20. 00 /29. 00

结晶水分解 FeOOH
FeOOH 1. 00
Fe2O3 － 80. 00 /89. 00

同样地，伴随着料层反应的产生，气体流量

及组分( Xi ) 也发生如下变化。
∂G
∂z

= ∑ＲiWCi ( 38)

∂( XiG)
∂z

= ∑ＲiWCi ( 39)

式中: Xi 代表气相组分 i占总质量的比( 以小数表
示) ; WCi为相应组分的计算系数。
物理化学反应对气相组分的影响系数如表 3

所示。
式( 36) ～ ( 39) 中反应速率 Ｒi 由前文所述的反

应动力学模型计算得到。此外，应注意在应用式
( 38) 计算流量变化时应包含表 3 中的所有系数值
( WCi ) ，而采用式( 39) 计算组分变化时仅包含表 3
中与该组分对应的系数值( WCi ) 。如固定碳燃烧反
应引起气相流量变化的结果是使气相中的 CO2 增

加( 11 /3) 的同时消耗 O2 ( － 8 /3 ) ，而引起 CO2 体

积分数变化的结果是使气相中的 CO2 增加( 11 /3) 。
( 3) 气流传输。气流在料层内的流动符合填

料层强制对流的流动特性。流体通过填料层流动
时其密度、黏度和速度都在变化，Ergun 方程很好
地阐述这一特征，如式( 3) 所示。

表 3 料层内物理化学反应对气相组分的影响系数
Table 3 The influence coefficient of physicochemical

reaction on gas compositions

反应名称 反应物 影响组分 WCi

水分蒸发 水 H2O( g) 1. 00

冷凝反应 H2O( g) H2O( g) － 1. 00
CaCO3 分解 CaCO3 CO2 0. 44
MgCO3 分解 MgCO3 CO2 11. 00 /21. 00

固定碳燃烧 C
CO2 11. 00 /3. 00
O2 － 8. 00 /3. 00

磁铁矿氧化 Fe3O4 O2 － 1. 00 /29. 00

硫氧化 S
SO2 2. 00
O2 － 1. 00

FeCO3 分解 FeCO3

CO2 11. 00 /29. 00
O2 － 2. 00 /29. 00

结晶水分解 FeOOH H2O( g) 8. 00 /89. 00

∂Pg

∂z
= －

150μg ( 1 － εb )
2

( ∅dp )
2ε3

b ρg
G －

1. 75( 1 － εb )

∅dpε
3
b ρg

G2

( 40)
式中: Pg 为气体绝对压力，Pa; ρg 为气体密度，

kg /m3 ; μg 为气体黏度，kg / ( m·s) 。
公式右边第一项表示颗粒表面对流体的黏滞

阻力，第二项为强紊流状态下的惯性阻力。
2. 2 数学模型建立与计算
建立热质传输方程后，利用计算机高速运算

的特点进行求解。求解过程一般包括将料层划分
为规则的网格、对偏微分方程离散化和制定运算
逻辑三大步骤。
2. 2. 1 网格划分
将球团料层沿高度方向和长度方向划分为若

干个微元网格，如图 3 所示。图 3 中，横坐标代
表时间，纵坐标代表料层高度; 将长度方向料面

图 3 料层微元网格划分
Fig. 3 Schematic diagram for grid division of bed cells
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平均分为 m段、高度方向料层平均分为 n 层，这
样就可以用二维坐标来表示每个微元的位置。此
外，设置每个网格的时间段为 1 s，设置料层高度
方向上的分层厚度不超过球团直径。
2. 2. 2 偏微分方程离散化
建立的数学模型需要求得偏微分方程( 32 ) 和

( 33) 的数学解。由于料层内传热过程相当复杂，

各种物性参数都是温度的函数，因此采用分析解

方法几乎是不可能完成模型求解。本文采用有限
差分法将连续函数离散变为不连续的阶跃变量，

使用差商近似代替微商，将偏微分方程转变成代

数方程来求解。按图 1 所示的气流方向，以 x、y
分别代表料层高度和时间坐标，得到偏微分方程

离散后的气固相出口温度分别为

Tg ( x + 1，y) =
G( x，y) Cg ( x，y) Tg ( x，y) － { hA［Tg ( x，y) － Tp ( x，y) ］+ qcd} Δz

G( x，y) Cg ( x，y)
( 41)

Tp ( x，y + 1) =
ρs ( x，y) Cp ( x，y) Tp ( x，y) － { hA［Tg ( x，y) － Tp ( x，y) ］－∑qr} Δt

ρs ( x，y) Cp ( x，y)
( 42)

式中: qcd为冷凝热，kJ / ( m
3·s) ; qr 为除冷凝以外

的所有反应热，kJ / ( m3·s) 。
需要说明的是，对传热微分方程 ( 32 ) 和

( 33) ，当微元足够小时，就可以用微元入口温度
来计算气固相的密度与比热容等物性参数，而无

需采用文献［12］所用的以微元入口与出口的平均
温度进行迭代计算的方法。
对于质量传输，对式( 37) 和( 39 ) 采用分离变

量积分就可以分别计算出气固相的组分( Xi、Xj ) 。
∂Xj

∂t
= 1

ρs ∑ＲiWLij + Xj
∂ρs
∂( )t ( 43)

∂Xi

∂t
= 1

G ∑ＲiWCi － Xi
∂G
∂( )z ( 44)

2. 2. 3 运算逻辑
对每个工艺段，当给定了边界条件后，计算

过程都包含两个循环。通常将料层高度方向的循
环作为内层循环进行计算，然后再计算长度方向

( 时间) 的外层循环，如图 4 所示。

3 回转窑滚动料层模型建立与计算

对回转窑内物料( 一定强度的预热球) 的热质

传输过程进行分析，是了解和掌握其温度分布以

及炉窑热工性能的重要途径。在物料进入倾斜的
回转窑中进行高温焙烧的过程中，由于物料在窑

内被带起、滚落后向排料端运动，在运动过程中
物料与逆流的气体进行热质交换，因此其热质传

输特征与静料层完全不同。
3. 1 窑内物料运动
由于物料在回转窑内不断翻滚，其与气流和

图 4 料层网格计算流程图
Fig. 4 Flowchart for computation of bed cells

内壁之间的换热界面会发生周期变化，同时内壁

也连续地吸热和放热，使得窑内换热机理十分复

杂。因此，在研究窑内物料传热机理之前必须要
了解其运动特性。
物料在窑内的运动特性对传热起着重要作用。

HENEIN等［14］将颗粒在窑内的运动分为 6 种状态:
滑移、塌落、滚落、泻落、抛落和离心。对较低
转速的氧化窑，球团被提升后从顶端不断滚落，

球团表层会形成一个稳定的活动层，而贴近内壁

的料层与内壁之间几乎没有相对运动( 图 5 ) ，因
此窑内物料的运动状态可按滚落特征来研究。
通过回转窑任意截面的物料的体积流量与料

层高度的关系［15］为
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图 5 回转窑内料床示意
Fig. 5 Schematic diagram of material bed within

roatry kiln

( 注: L为筒体长度，m; D为砌砖内径，m; θ为物料

填充角，rad; α为筒体倾角，rad; β 为物料动安息角，

rad; n为转速，r /s; h为料层高度，m)

∅v = 4
3 πnＲ

3 tanα
sinβ

－ cosβ
sinβ

dh
d( )x 2 h

Ｒ － h2

Ｒ( )2

3 /2

( 45)
式中: ∅v 为物料体积流量，m

3 /s; Ｒ 为半径
( D /2) ，m; x为距离窑给料端的长度，m。

KＲAMEＲS等［15］对式( 45 ) 右边最后一项进行
线性化近似处理后得到料层高度的解析解:

0. 193ln 1 － h
0. 193ＲN( )

∅

+ L － x
LN∅Nk

+ h
ＲN∅

= 0

( 46)
式中: N∅、Nk 分别为两个无因次变量，N∅ =

( ∅vsinβ) / ( nＲ
3 tanα) ，Nk = ( Ｒsinβ) / ( Ltanα) 。

此外，对式( 46 ) 做适当变换，采用牛顿迭代
法可求出x处的料层高度，从而进一步得到物料

的填充角、填充率等运动参数。
3. 2 火焰与燃烧模型
回转窑一般采用中央烧嘴进行供热，烧嘴喷

出的火焰长度、形状、温度对窑内传热起着重要
作用。在生产操作中，烧嘴喷出的火焰应具有一
定的长度，使球团得到均匀焙烧并尽可能避免结

圈。火焰长度与一次风比率、二次风温度、燃料
种类、燃料量和一次风动量等相关。BEEＲ 等［16］

建立火焰长度模型如下所示。

Lf = 6d0 ( 1 + μ*
AF )

ρe
ρ( )
cp

1 /2 ρe
ρ( )
sa

1 /2

( 47)

式中: Lf 为火焰长度，m; d0 为烧嘴当量直径，

m; μ*
AF为理论条件下二次风作为助燃风的空燃比;

ρe 为燃料流股( 燃料 +一次风) 的当量密度，kg /m3 ;

ρcp、ρsa分别为二次风和一次风的密度，kg /m
3。

其中，火焰根部无焰区长度 Lf0 = 6d0 ( ρe /

ρcp )
1 /2 ( ρe /ρsa )

1 /2，有焰区长度 Lfc = μ
*
AFLf0。

燃料从中央烧嘴喷出后，其燃烧速度取决于

燃料流卷吸的二次风量。沿火焰长度方向，燃料
流在烧嘴出口处的体积分数最大; 随着燃烧速率

的不断升高，火焰的直径不断变大，到火焰长度

中点时其达到最大值; 然后由于燃料不断被消耗，

燃烧速率逐渐减弱。因此，燃烧速率接近正态分
布规律［17］，如图 6 所示。

dF( x)
dx =

1. 5F0

Lfc
1 －
［x － ( L － Lf0 － 0. 5Lfc) ］

2

( 0. 5Lfc )
{ }2

( 48)

式中: F( x) 与 F0 分别为 x 处、烧嘴喷口( x = 0 )
的燃料流量，kg /s; x为图 6 所示的距离窑给料端
的长度。

图 6 火焰长度及燃烧速率计算示意

Fig. 6 Schematic diagram for calculation of

flame ＆ combustion rate

3. 3 回转窑传热模型
回转窑传热模型众多，总体来说可以分为一

维轴向传热模型［2］和二维截面传热模型［18］。一维
轴向模型基于窑内物料充分混合的假设，将料层

和自由空间的“平均”状态作为轴向位置函数; 二
维截面传热模型将料层分为表面活动层和固定层

( 柱塞流) ，并分别建立能量方程求解，其求解过

程复杂。在实际应用中建立回转窑模型的主要目
的是获取球团料层和逆流的气流沿窑长度方向上

的热状态，气流、火焰、料层以及内壁之间的热交
换，以及气流量、供热量等参数对球团焙烧的影
响。因此，一维轴向模型完全可以满足这种要求。
3. 3. 1 传热方程
窑内主要的传热途径: 气体向裸露内衬的传

热 Qg-ew，气体向裸露料层的传热 Qg-eb，裸露内衬
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向裸露料层的传热 Qew-eb，被料层覆盖的内衬向覆

盖料层的传热 Qcw-cb，外壁向环境的传热 Qsh。窑
内径向截面传热途径示意如图 7 所示。

图 7 窑内径向截面传热途径示意
Fig. 7 Schematic diagram for sectional heat

transfer paths in kiln

一维轴向模型将回转窑沿轴向分割成若干个

圆柱形微元区域，并引入如下假设: ① 每个区域
气体和物料都充分混匀，可以用一个特征温度来

表征; ② 忽略相邻区域的轴向传热，火焰区燃料
的燃烧速度由射流卷吸的二次风和一次风的氧量

所控制，火焰的热量通过气体传播; ③ 假定每一
微元区域的料面是平坦的，考虑料层高度在轴向

的变化，取其平均值为料层高度。

这样对每一个微元，气相和料层的传热微分

方程分别为

Qg-ew + Qg-eb －mgCg
dTg

dx － QFuel = 0 ( 49)

Qg-eb + Qew-eb + Qcw-cb －mpCp
dTp

dx － Qr = 0 ( 50)

式中: Cp 为球团比热容，kJ / ( kg·K) ; Qr 为料层

反应消耗的热量( 规定该值吸热反应为正、放热反
应为负) ，kJ / ( m·s) ; QFuel为燃料流股带入的热

量，kJ / ( m·s) ; mg 为气相质量，kg /s; mp 为球团

质量，kg /s。
考虑窑壁没有净热量累积，得到:

Qg-ew = Qew-eb + Qcw-cb + Qw-sh ( 51)
式中: Qw-sh为窑内壁向外壳传递的热量，kJ / ( m·s) 。
在热平衡状态下，窑壁向外壳传递的热流等

于外壳向环境的散热量:

Qw-sh = Qsh-a ( 52)
式中: Qsh-a为外壳向环境的散热量，kJ / ( m·s) 。
3. 3. 2 传热项的计算
气体与裸露内壁之间、气体与裸露料层之间

的传热包括对流和辐射传热，对流传热系数一般

采用经验式［19］。

Qg-ew = Aew σεwεg
Tg

4 － Tw
4

Tg － Tw
+ 1. 54

λg

De
Ｒe0. 575z Ｒe－0. 292( )ω

( Tg － Tw ) ( 53)

Qg-ew = Aeb σεpεg
Tg

4 － Tp
4

Tg － Tp
+ 1. 54

λg

De
Ｒe0. 535z Ｒe0. 104ω φ －( )0. 341 ( Tg － Tp ) ( 54)

式中: Tw 为内衬平均温度，K; εw、εp、εg 分别

为内衬、球团和气体的黑度; λg 为气体导热系数，

kJ / ( m·s·K) ; De 为窑截面气流通道( 自由腔体)

当量直径，m; Aew、Aeb分别为单位长度裸露内衬

和裸露料层的面积，m2 /m; Ｒez 和 Ｒeω 分别为窑
轴向和周向的雷诺数; φ 为填充率( 以小数表示) ;
σ为辐射常数，取值为 5. 67 ×10 －11 kJ / ( m2·s·K4 ) 。
裸露窑壁通过辐射对裸露料层传热:

Qew-eb = σAebεwεp ( 1 － εg ) ( Tw
4 － Tp

4 ) ( 55)
被覆盖内壁和被覆盖料层之间的传热是一种

由非稳态导热引起的对流换热、界面处的接触传
热以及辐射换热的综合传热过程，因此忽略球团

之间相互运动的热阻。其计算方法如下［20］。
Qcw-cb = hcw-cbAcw ( Tw － Tp ) ( 56)

Hcw-cb =
1

0. 5 θ / ( 2ρbkbCpn■ ) + ( 0. 085dp ) /kg
( 57)

式中: hcw-cb为包含导热和辐射的综合换热系数，

kJ / ( m2·s) ; kb 为料层的导热系数，kJ / ( m·s·K) ;

ρb 为料层堆积密度，kg /m
3。

窑外壳通过自然对流和辐射向周围环境传热。
其计算过程如下。

Qsh-a = Ash σεsh
Tsh

4 －T0
4

Tsh －T0
+0. 001 24( Tsh －T0)[ ]1/3

( Tsh － T0 ) ( 58)

式中: Ash为单位长度外壳面积，m
2 /m; εsh为外壳

黑度; Tsh为外壳温度，K; T0 为大气温度，K。

窑内衬向外壳的热传导 Qw-sh可以用三层圆筒
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壁或平板的稳态导热热流公式计算。
3. 4 模型计算
模型计算的初始条件为入窑球团和二次风参

数( 温度、流量、组分等) ，控制参数为窑排料温
度( 用来保证球团强度，由试验获取) 。在模型计
算前，仍然需要规划微元段的长度以平衡运算速

度与精确度，并制定算法与逻辑使程序在任何情

况下都可以收敛。根据经验，作出如下简化: ①
划分微元段的长度不超过 0. 5 m; ② 设置程序从
给料端或排料端开始计算，此外，只要微元段足

够小，无需对每个微元采用复杂的四阶龙格库塔

法求解; ③ 由于传热系数大都采用经验公式计
算，因此需要根据具体情况对程序做适当调整，

使模拟结果更符合生产实际情况。
当从排料端开始模拟时，模型以排料温度作

为初始条件，以给料端球团温度与预热二段排料

温度的偏差作为控制变量来调整供热量，以窑尾

气体温度与球团温度的差值作为辅助调整变量来

调整传热系数。
当从给料端开始模拟时，模型以排料温度作

为控制变量来调整供热量，以入窑二次风温度与

冷却二段排气温度的偏差作为辅助变量来调整传

热系数。模型计算及调整流程如图 8 所示。

4 结 论

本文通过构建物理 －化学反应动力学模型来
进一步阐述料层热质变化特征，并基于传质 －传
热平衡方程分别构建静料层和滚动料层的热质交

换模型，得到如下具体结论。
( 1 ) 应用双收缩核模型构建的 CaCO3 和

MgCO3 分解模型充分考虑了因分解温度不同、不
同反应核界面 CO2 平衡质量浓度对 CaCO3 和

MgCO3 分解速率的影响，具有较高的真实性。
( 2) 由于影响磁铁矿氧化的因素多，使用基

于收缩核模型构建的磁铁矿氧化模型时应结合特

定原料条件下的试验结果对模型的相关参数进行

修正，提高模拟准确度。
( 3) 在回转窑一维温度场模型中嵌入物料运

动与燃烧模型，考虑了料层运动形态、火焰及燃
料分布对窑内传热的影响，使滚动料层的模拟具

图 8 回转窑模型计算流程

Fig. 8 Flowchart for compulation of kiln model

有较高的真实性，同时又避免了复杂的数值运算，

提高了运算速度。利用本文提供的模型和算法，
在给出初始条件和边界条件的情况下，可直接模

拟回转窑内的传热过程。
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