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研究论文 双气头多联产系统的犃狊狆犲狀犘犾狌狊实现及

工艺过程优化 （Ⅰ）

模拟流程的建立及验证

郑安庆，冯　杰，葛玲娟，易　群，李文英

（太原理工大学煤科学与技术教育部和山西省重点实验室，山西 太原０３００２４）

摘要：通过流程模拟对煤基多联产系统进行过程优化是一种低成本、高效率的研究方法。通过稳态流程模拟软

件ＡｓｐｅｎＰｌｕｓ建立了二甲醚和电力为主要目标产品并副产甲醇的煤基多联产系统流程。采用气化煤气与焦炉煤

气混合气作为气头，以达到利用焦炉煤气中高浓度甲烷、下一步工艺调整氢碳比并实现温室气体减排的目的。

模拟流程中包括了空分、煤气化及净化、ＣＨ４／ＣＯ２ 重整、产品合成、燃气轮机联合循环发电等多联产系统中的

５个主要工艺单元，涉及化学反应的ＣＨ４／ＣＯ２ 重整单元和二甲醚合成单元通过嵌入包含特定反应动力学参数的

动力学子程序进行模拟。多联产系统综合考虑了化学反应的动力学和热力学，系统总体及各工艺单元物料、能

量衡算一致，各个单元模拟数据与文献实验数据吻合。在建立流程的基础上，计算比较了热值加和效率与当量

发电效率，发现考虑能量品质的当量发电效率更适合联产液体燃料和电能的多联产系统的评价。
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引　言

以煤气化为核心多联产系统具有较高的能量利

用效率和较低的污染排放，是解决我国面临的能源

需求增长、环境污染、液体燃料短缺等严重问题，

实现我国能源领域可持续发展的重要途径［１］。但从

气头到终端产品的工艺过程中涉及操作单元较多，

将整个工艺包完整进行优化和评估困难较大，多联

产系统无法满足符合区域能源特性，产品调整灵

活，有机整合热、化、电为一体的水平，对多联产

系统的研究目前仍处在探索、评估和改进的阶段。

以低成本解决这一问题的方法之一就是利用流程模

拟软件，在所要求的范围内，通过合理的流程设

计，模拟并评估多联产系统，实现过程产品结构的

最优、能量效率的最高，在建厂前避免盲目投资造

成的浪费。

本文工作依托国家重点基础研究发展计划项目

“气化煤气与热解煤气共制合成气的多联产应用的

基础研究”，综合考虑我国能源组成格局和节能减

排的严峻现实，以气化煤气和炼焦过程中生成的焦

炉煤气组成下游产品合成气的双气头，将焦炉煤气

中约２５％ （体积）的ＣＨ４ 和气化煤气中约２３％

（体积）的ＣＯ２ 催化重整为ＣＯ和 Ｈ２ 来实现调整

合成气Ｈ／Ｃ比和元素的最大利用率，调变Ｈ／Ｃ比

后的合成气进入下一步合成单元生产甲醇或二甲醚

等液体燃料，未反应气进入燃气轮机联合循环发

电。这一工艺单元不仅有效利用了焦炉煤气的

ＣＨ４ 和气化煤气中的ＣＯ２，提高了原料气中的有

效成分，而且可以实现温室气体主要组分ＣＨ４ 和

ＣＯ２ 的源头减排。但目前对此工艺的合理性仅局

限在过程的概念验证阶段，化电联产后整个双气头

多联产系统的元素利用和能量利用细节仍未有结论

性结果，特别是各个工艺单元的过程研发，仅局限

在工艺本身的优化，未考虑包括从上游合成气气头

到下游化电联产的整体配置，这样的结果就是局部

工艺最优，整体工艺过程组合松散，难以实现从原

料到产品的工艺集成优化。建立从气头到产品的多

联产系统的集成模拟流程，为多联产系统整体进行

集成优化研究提供平台，为实现此系统的能量配置

最优，元素利用最大和ＣＯ２ 减排提供基础是本文

的主要目的。双气头多联产的流程如图１所示。

目前，对整个多联产系统模拟研究报道主要以

甲醇／电、二甲醚／电等为主［２４］，对以气化煤气／焦

炉煤气为气头生产化工产品和电力的多联产模型尚

未涉及，特别是目前的研究中工艺单元多采用热力

学模拟［５９］，而实际工业反应体系由于受反应器内

传递现象的影响，远离热力学平衡，模拟数据与实

际数据有一定差距，削弱了对实际生产过程的指导

图１　双气头多联产系统流程
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性作用。此外，当前文献大多从单个单元操作进行

模拟研究［９１１］，没有将各单元操作结合起来进行整

体集成，很难从宏观角度上判断系统的特点和优

劣。本文以过程模拟软件 ＡｓｐｅｎＰｌｕｓ （Ａｓｐｅｎ

Ｐｌｕｓ１１．１）为平台，通过Ｆｏｒｔｒａｎ编写重整、合成

单元的动力学子程序，嵌入 ＡｓｐｅｎＰｌｕｓ对整个流

程进行模拟，建立了目标产物为二甲醚和电力的双

气头多联产系统流程，并对两种不同的系统效率计

算方式进行了对比与分析，为以后的集成优化研究

提供科学依据。

１　模拟流程的建立

建立二甲醚和电力为主要目标产品并副产甲醇

的双气头多联产系统模拟流程。双气头多联产系统

流程包括空分单元、煤气化和净化单元、ＣＨ４／

ＣＯ２ 催化重整单元、二甲醚 （ＤＭＥ）合成和分离

单元、燃气轮机联合循环发电单元。合成气一次通

过合成二甲醚，部分未反应气经燃烧给ＣＨ４／ＣＯ２

催化重整反应器供热，其余进入燃气轮机联合循环

发电。运用商业稳态流程模拟软件 ＡｓｐｅｎＰｌｕｓ对

上述流程进行模拟。

１１　空分单元模型的建立

目前空气分离技术主要包括吸附法、化学吸收

法、膜分离法、深冷法等，其中深冷法是目前最有

效率、成本最低的可大规模生产氧气、氮气等产品

的成熟技术，并且它可以与燃气轮机联合循环进行

集成［１２］，比较适合多联产系统。深冷法包括全低

压空分流程和提升压力空分流程，文献［１３］研究了

上述两种空分流程的选择条件，综合考虑本文选择

全低压空分流程。

通过ＡｓｐｅｎＰｌｕｓ建立的全低压空分单元流程

如图２所示，空气经压缩冷却后经分子筛脱除二氧

化碳和水等，然后分成两路，经过主换热器与返流

的产品气进行换热，一路空气 （约１０％）经膨胀

透平后进入上塔，另一路空气进入下塔，下塔的出

口物流经过子冷却器与上塔出口物流换热后进入上

塔，上塔出来的物流经换热、压缩后得到可直接利

用的产品。

煤气化所需氧气纯度为９０％～９５％，氮气纯

度为９９．９％，ＡｓｐｅｎＰｌｕｓ模拟所得的产品产量、

纯度及与文献实验值［１４］的对比见表１。由表１可

知，模拟值和实验值基本一致，可满足实际煤气化

要求。

１２　煤气化及净化单元模型的建立

适用于多联产系统的煤气化技术主要包括固定

床气化、灰熔聚流化床气化、Ｔｅｘａｃｏ的水煤浆气

流床气化以及壳牌的干煤粉气流床气化，双气头多

表１　空气分离实验数据与模拟数据比较

犜犪犫犾犲１　犆狅犿狆犪狉犻狊狅狀犫犲狋狑犲犲狀犲狓狆犲狉犻犿犲狀狋犪犾

犪狀犱犮犪犾犮狌犾犪狋犲犱犱犪狋犪

Ｃｏｍｐｏｎｅｎｔ
Ｏｕｔｐｕｔ／ｋｇ·ｓ－１

Ｅｘｐ．① Ｃａｌ．②

Ｐｕｒｉｔｙ／％（ｖｏｌ）

Ｅｘｐ． Ｃａｌ．

ａｉｒ １６．３９ １６．３９ １００ １００

ｇａｓｅｏｕｓｏｘｙｇｅｎ ２．８２ ２．８７ ９９．５ ９７．５

ｌｉｑｕｉｄｏｘｙｇｅｎ ０．７０ ０．７４ ９９．６ ９８．１

ｇａｓｅｏｕｓｎｉｔｒｏｇｅｎ ６．１８ ６．２７ ９９．９５ ９９．９５

　　①ＥｘｐｅｒｉｍｅｎｔａｌｄａｔａｆｒｏｍＲｅｆ．［１１］．

②ＣａｌｃｕｌａｔｉｏｎｒｅｓｕｌｔｓｆｒｏｍＡｓｐｅｎＰｌｕｓｐｒｏｇｒａｍ．

图２　空气分离单元流程

Ｆｉｇ．２　Ｆｌｏｗｓｈｅｅｔｏｆａｉｒｓｅｐａｒａｔｉｏｎｕｎｉｔ

Ｃ１，Ｃ２，Ｃ３，ＥＰ１—ｃｏｍｐｒｅｓｓｏｒ；Ｈ１，Ｈ２，ＭＨ，ＳＣ—ｈｅａｔｅｘｃｈａｎｇｅｒ；ＭＳ—ｃｏｍｐｏｎｅｎｔｓｅｐａｒａｔｏｒ；

ＦＳ１—ｓｐｌｉｔｔｅｒ；ＵＣ，ＬＣ—ｒｉｇｏｒｏｕｓｆｒａｃｔｉｏｎａｔｉｏｎ；Ｖ１，Ｖ２，Ｖ３—ｖａｌｖｅ；ＣＯＮＳＭＩＸ—ｍｉｘｅｒ
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图３　煤气化及净化单元流程

Ｆｉｇ．３　Ｆｌｏｗｓｈｅｅｔｏｆｃｏａｌｇａｓｉｆｉｃａｔｉｏｎｕｎｉｔａｎｄｇａｓｃｌｅａｎｕｐｕｎｉｔ

Ｄｅｃｏｍ—ｙｉｅｌｄｒｅａｃｔｏｒ；ＳＥＰ，ＳＲＥＣ—ｃｏｍｐｏｎｅｎｔｓｅｐａｒａｔｏｒ；Ｍ１，Ｍ２，ＱＭＩＸ—ｍｉｘｅｒ；

ｇａｓｉｆｉｅｒ—ｅｑｕｉｌｉｂｒｉｕｍｒｅａｃｔｏｒｗｉｔｈＧｉｂｂｓｅｎｅｒｇｙｍｉｎｉｍｉｚａｔｉｏｎ；ＦＳ２—ｓｐｌｉｔｔｅｒ；Ｃｙｃ—ｃｙｃｌｏｎｅ；

Ｈ３，Ｈ４，Ｈ４１，Ｈ４２—ｈｅａｔｅｘｃｈａｎｇｅｒ；ＷＳＣ—ｆｌａｓｈ；ＤＳ１，ＤＳ２—ｓｔｏｉｃｈｉｏｍｅｔｒｉｃｒｅａｃｔｏｒ；ＡＣＯＭＰＲ—ｃｏｍｐｒｅｓｓｏｒ

　

联产系统设计采用中国科学院山西煤炭化学研究

所开发的灰熔聚流化床气化技术。气化气脱硫采

用干法脱硫，脱硫过程分为粗脱硫和精脱硫两个

阶段，脱硫剂依次分别采用的是太原理工大学开

发的ＴＧＨ、ＴＧＦ、ＴＧ系列脱硫剂。文献中对煤

气化的模拟大部分采用热力学模拟，且模拟结果

与实际运行数据相符［１５］，本文也采用热力学

模拟。

参照中国科学院山西煤炭化学研究所的灰熔聚

气化炉工艺，通过 ＡｓｐｅｎＰｌｕｓ建立的灰熔聚气化

炉及气化气净化模型如图３所示。煤气化得到的

气化气经除尘、换热、水洗后进入粗脱硫塔和精脱

硫塔脱硫得到洁净的煤气化气。高温煤气换热产生

的热量用来生产高压蒸汽，过热后进入蒸汽透平发

电。物性方法采用适用于任何温度、压力、非极性

或弱极性系统的ＰＲＢＭ 方程，模拟过程中考虑碳

转化率、热损失、有限制的化学平衡。

流程建立后，为验证模型的准确性，将模拟数

据与实验数据对比，结果见表２。对比发现，模拟

数据中除占总体积分数较少的甲烷外，其余占

９８％的主要组分与实验数据误差均小于５％，模拟

结果可靠。实验条件：压力０．５１ＭＰａ，山西晋城

无烟煤进料流量为８１．７５ｋｇ·ｈ
－１，水蒸气进料流

量为１２０．９５ｋｇ·ｈ
－１，空气进料流量为７９．１４ｍ３·

ｈ－１，氧气进料流量为３１．５４ｍ３·ｈ－１，碳转化率

表２　煤气化实验值与模拟数据比较

犜犪犫犾犲２　犆狅犿狆犪狉犻狊狅狀犫犲狋狑犲犲狀犲狓狆犲狉犻犿犲狀狋犪犾犱犪狋犪犪狀犱

犮犪犾犮狌犾犪狋犲犱狉犲狊狌犾狋狊犳狉狅犿犵犪狊犻犳犻犮犪狋犻狅狀狌狀犻狋

Ｃｏｍｐｏｎｅｎｔ Ｅｘｐｅｒｉｍｅｎｔ／％（ｍｏｌ） Ｃａｌｃｕｌａｔｉｏｎ／％（ｍｏｌ）

Ｈ２ ３０．８６ ３０．２５

ＣＯ ２０．２５ ２０．３１

ＣＯ２ ２２．８７ ２２．１２

ＣＨ４ １．２０ １．４０

Ｎ２ ２４．８１ ２５．９１

　　Ｎｏｔｅ：Ｔｅｍｐｅｒａｔｕｒｅｉｓ１０２１℃．

为９０％，热损失约为煤高位热值的２％。

１３　犆犎４／犆犗２ 催化重整反应单元模型的建立

关于 ＣＨ４／ＣＯ２ 催化重整动力学已有大量报

道［１６１９］，考虑数据的完整性和模拟结果的准确性，

本文采用Ｏｌｓｂｙｅ等
［１９］提出的动力学模型，催化剂

为Ｎｉ／Ｌａ／Ａｌ２Ｏ３。重整过程的速控反应主要考虑以

下两个平行反应

ＣＨ４＋ＣＯ →２ ２ＣＯ＋２Ｈ２

（Δ犎
０
２９８ ＝＋２４７．９００ｋＪ·ｍｏｌ

－１） （１）

ＣＯ２＋Ｈ →２ ＣＯ＋Ｈ２Ｏ

（Δ犎０２９８ ＝－４１．２７０ｋＪ·ｍｏｌ－
１） （２）

式 （１）的速率方程为

狉１ ＝
犽１犘ＣＨ

４
犘ＣＯ

２

（１＋犓１犘ＣＨ
４
＋犓２犘ＣＯ）（１＋犓３犘ＣＯ

２
）×

１－
犘
２
ＣＯ犘

２
Ｈ
２

犓ｅｑ１犘ＣＨ４犘ＣＯ
（ ）

２

·２７９· 化　工　学　报　 　第６１卷　



式 （２）的速率方程为

狉２ ＝犽２犘Ｈ
２
Ｏ犘ＣＯ－

犽２
犓ｅｑ２
犘ＣＯ

２
犘Ｈ

２

反 应 速 率 常 数、组 分 吸 附 常 数 来 源 于 文 献

［１７，１９］，热力学平衡常数由文献［２０］数据计算得

到。将上述动力学方程通过Ｆｏｒｔｒａｎ编写动力学子

程序，编译后供ＡｓｐｅｎＰｌｕｓ调用。

通过ＡｓｐｅｎＰｌｕｓ建立的ＣＨ４／ＣＯ２ 重整反应单

元模拟流程如图４所示。在ＡｓｐｅｎＰｌｕｓ中用活塞

流反应器ＲＰｌｕｇ模块对ＣＨ４／ＣＯ２ 催化重整反应器

进行模拟，物性方法采用ＰＲＢＭ。由于ＣＨ４／ＣＯ２

催化重整为强吸热反应，需要外部供热，本工艺通

过燃烧部分未反应合成气供热。

为验证模型，将模拟数据与文献值［１９］进行对

比，实验条件为：８００℃、１０１３２５Ｐａ、犿ｃａｔ／犞ＳＴＰ＝

３１．８ｇ·ｓ·ｍｌ
－１，结果见表３。比较后发现误差低

于２％，模拟结果可靠。

表３　犆犎４／犆犗２ 重整实验数据与模拟数据比较

犜犪犫犾犲３　犆狅犿狆犪狉犻狊狅狀犫犲狋狑犲犲狀犲狓狆犲狉犻犿犲狀狋犪犾犱犪狋犪犪狀犱

犮犪犾犮狌犾犪狋犲犱狉犲狊狌犾狋狊犳狉狅犿犆犎４／犆犗２狉犲犳狅狉犿犻狀犵狌狀犻狋

犡ＣＨ
４
／％

Ｅｘｐ．
［２０］ Ｃａｌ．

犡ＣＯ
２
／％

Ｅｘｐ．
［２０］ Ｃａｌ．

８８．２ ８６．８ ９３．６ ９３．２

１４　液相一步法二甲醚合成及产品分离单元模型

的建立

１．４．１　液相一步法二甲醚合成模型　液相一步法

二甲醚合成采用的是甲醇合成催化剂 （ＣｕＯ／ＺｎＯ／

Ａｌ２Ｏ３）和甲醇脱水催化剂 （γＡｌ２Ｏ３）机械混合得

到的双功能复合催化剂。目前甲醇合成存在着ＣＯ

加氢和ＣＯ２ 加氢的机理之争
［２１］。通过模拟与比较，

甲醇合成动力学模型采用 Ｇｒａａｆ等
［２２］建立的动力

学模型，Ｇｒａａｆ认为 ＣＯ 和 ＣＯ２ 均可加氢生成甲

醇，且可互相转化。甲醇脱水采用的是 Ｂｅｒｃｉｃ

等［２３］建立的动力学模型，它是基于甲醇解离吸附

表面反应为控制步骤机理。一步二甲醚合成主要考

虑以下４个平行反应

ＣＯ＋２Ｈ →２ ＣＨ３ＯＨ

（Δ犎
０
２９８ ＝－９４．０８４ｋＪ·ｍｏｌ

－１） （３）

ＣＯ２＋３Ｈ →２ ＣＨ３ＯＨ＋Ｈ２Ｏ

（Δ犎
０
２９８ ＝－５２．８１４ｋＪ·ｍｏｌ

－１） （４）

ＣＯ＋Ｈ２ →Ｏ ＣＯ２＋Ｈ２

（Δ犎
０
２９８ ＝－４１．２７０ｋＪ·ｍｏｌ

－１） （５）

２ＣＨ３ →ＯＨ ＣＨ３ＯＣＨ３＋Ｈ２Ｏ

（Δ犎
０
２９８ ＝－１９．７６０ｋＪ·ｍｏｌ

－１） （６）

其中式 （３）、式 （４）是被甲醇合成催化剂催化，

式 （５）是合成甲醇过程存在的主要副反应，式

（６）是被甲醇脱水催化剂催化。

二甲醚合成反应体系中式 （３）的反应速率方

程为

狉３ ＝

犽３犓ＣＯ 犳ＣＯ犳
１．５
Ｈ
２
－
犳ＭｅＯＨ

犳
０．５
Ｈ
２
犓（ ）０
３

（１＋犓ＣＯ犳ＣＯ＋犓ＣＯ
２
犳ＣＯ

２
）犳

０．５
Ｈ
２
＋
犓Ｈ

２
Ｏ

犓
０．５
Ｈ
２

犳Ｈ
２（ ）Ｏ

式 （４）的反应速率方程为

狉４ ＝

犽４犓ＣＯ
２ 犳ＣＯ２犳

１．５
Ｈ
２
－
犳Ｈ

２
Ｏ犳ＭｅＯＨ

犳
１．５
Ｈ
２
犓（ ）０
４

（１＋犓ＣＯ犳ＣＯ＋犓ＣＯ
２
犳ＣＯ

２
）犳

０．５
Ｈ
２
＋
犓Ｈ

２
Ｏ

犓
０．５
Ｈ
２

犳Ｈ
２（ ）Ｏ

图４　ＣＨ４ＣＯ２ 重整反应单元流程

Ｆｉｇ．４　ＦｌｏｗｓｈｅｅｔｏｆＣＨ４／ＣＯ２ｒｅｆｏｒｍｉｎｇｕｎｉｔ

Ｍ３—ｍｉｘｅｒ；Ｈ５，Ｈ６—ｈｅａｔｅｘｃｈａｎｇｅｒ；Ｓ１—ｆｌａｓｈ；ＲＥＦＯＲＭＥＲ—ｐｌｕｇｆｌｏｗｒｅａｃｔｏｒ；

ＢＵＲＮＥＲ—ｅｑｕｉｌｉｂｒｉｕｍｒｅａｃｔｏｒｗｉｔｈＧｉｂｂｓｅｎｅｒｇｙｍｉｎｉｍｉｚａｔｉｏｎ；Ｃ４—ｃｏｍｐｒｅｓｓｏｒ
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图５　液相一步法二甲醚合成单元流程

Ｆｉｇ．５　ＦｌｏｗｓｈｅｅｔｏｆｌｉｑｕｉｄｐｈａｓｅＤＭＥｓｙｎｔｈｅｓｉｓｕｎｉｔ

Ｃ５—ｃｏｍｐｒｅｓｓｏｒ；ＨＸ２，Ｈ８—ｈｅａｔｅｘｃｈａｎｇｅｒ；Ｖ４，Ｖ５—ｖａｌｖｅ；ＬＰＤＭＥ—ｃｏｎｔｉｎｕｏｕｓｓｔｉｒｒｅｄｔａｎｋｒｅａｃｔｏｒ；

ＦＶ１—ｖａｌｖｅ；ＱＭＩＸ１—ｍｉｘｅｒ；ＱＦＳ—ｓｐｌｉｔｔｅｒ

　

式 （５）的反应速率方程为

狉５ ＝

犽５犓ＣＯ
２ 犳ＣＯ２犳Ｈ２－

犳Ｈ
２
Ｏ犳ＣＯ

犓（ ）０
５

（１＋犓ＣＯ犳ＣＯ＋犓ＣＯ
２
犳ＣＯ

２
）犳

０．５
Ｈ
２
＋
犓Ｈ

２
Ｏ

犓
０．５
Ｈ
２

犳Ｈ
２（ ）Ｏ

式 （６）的反应速率方程为

狉６ ＝

犽６犓
２
ＭｅＯＨ 犆

２
ＭｅＯＨ－

犆Ｈ
２
Ｏ犆ＤＭＥ

犓（ ）０
６

１＋２ 犓ＭｅＯＨ犆槡 ＭｅＯＨ ＋犓Ｈ
２
Ｏ犆Ｈ

２
（ ）Ｏ

４

其中，犽犻为反应犻的速率常数，犓犼为犼组分吸附常

数，犓
０

犻
为反应犻的热力学平衡常数，这些常数与

反应温度的关系可通过Ａｒｒｈｅｎｉｕｓ方程关联，这些

参数的具体数据见文献［２２，２４］。犳犼为犼组分的气

相逸度，根据ＢＷＲＳ物性方法计算得到，犆犼为犼

组分浓度。同样将上述二甲醚合成动力学方程通过

Ｆｏｒｔｒａｎ编写动力学子程序，编译后供ＡｓｐｅｎＰｌｕｓ

调用。

在 ＡｓｐｅｎＰｌｕｓ中用连续搅拌釜式反应器

ＣＳＴＲ对一步法二甲醚合成反应器进行模拟，物性

方法采用适用于高压烃类的ＢＷＲＳ。由于二甲醚

合成是强放热反应，为控制温度，大量的反应热通

过反应器中的换热列管移走，在 ＡｓｐｅｎＰｌｕｓ中通

过将热流导入外部的ＱＭＩＸ１，以产生中压蒸汽供

未反应气饱和。整个流程的设计参考美国空气化学

产品 公 司 的 ＬＰＭＥＯＨＴＭ 和 ＬＰＤＭＥＴＭ 示 范 工

厂［２５２６］，通过ＡｓｐｅｎＰｌｕｓ建立的液相二甲醚合成

单元模拟流程如图５所示。

流程建立后，为了验证模型的准确性，将文献

实验数据［２７］与模拟结果进行比较，实验条件为

２５０℃、７ＭＰａ、５５０ｍｌ惰性油，甲醇合成和脱水

表４　二甲醚合成模拟数据与实验数据比较

犜犪犫犾犲４　犆狅犿狆犪狉犻狊狅狀犫犲狋狑犲犲狀犮犪犾犮狌犾犪狋犲犱狉犲狊狌犾狋狊犪狀犱

犲狓狆犲狉犻犿犲狀狋犪犾犱犪狋犪犳狉狅犿犇犕犈狊狔狀狋犺犲狊犻狊狌狀犻狋

Ｃｏｍｐｏｎｅｎｔ

Ｆｅｅｄｆｌｏｗ

（２．６７９ｍｏｌ·ｈ－１）

／％（ｍｏｌ）

Ｏｕｔｌｅｔｆｌｏｗ／％（ｍｏｌ）

Ｅｘｐ．

（２．０６８ｍｏｌ·ｈ－１）

Ｃａｌ．

（２．１４７ｍｏｌ·ｈ－１）

ＣＯ ４７．３ ４２．９ ４２．１

Ｈ２ ３６．９ ２５．０ ２５．８

ＣＯ２ ７．４ １４．８ １３．８

ＣＨ４ ８．４ １０．９ １０．５

Ｈ２Ｏ ０ ０．２ ０．６

ＣＨ３ＯＨ ０ １．２ ２．０

ＤＭＥ ０ ５．１ ５．２

催化剂分别为１５ｇ和５ｇ。结果见表４，模拟结果

与实验结果相比主要组分误差均小于２％，模型

可靠。

１．４．２　产品分离模型　经过脱除夹带的催化剂颗

粒和惰性油，从液相反应器中出来的混合气体主要

包括二甲醚、甲醇、未反应合成气和水等。为了得

到高纯度的二甲醚和甲醇，首先将混合气冷却进入

闪蒸罐，气相再冷却进入２个闪蒸罐，闪蒸分离后

８０．５％ （质量分数）的未反应合成气被分离出来。

从３个闪蒸罐出来的液相混合后进入精馏塔。依次

从３个精馏塔得到的塔顶产品分别是未反应合成

气、９９．９５％的二甲醚、９９．５％的甲醇。甲醇、二

甲醚的回收率分别为９９．０％，９３．７％，二甲醚的

回收率较低是因为它与二氧化碳的沸点相近，分离

较困难。经分离得到的未反应合成气再经过水蒸气

饱和、过热后进入燃气轮机和重整燃烧炉燃烧。具体

工艺见文献［２８］，ＡｓｐｅｎＰｌｕｓ模拟流程如图６所示。
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图６　产品分离单元流程

Ｆｉｇ．６　Ｆｌｏｗｓｈｅｅｔｏｆｐｒｏｄｕｃｔｓｉｎｓｅｐａｒａｔｉｏｎｕｎｉｔ

Ｆ１，Ｆ２，Ｆ３，ＵＣＧＳＡＴＵ—ｆｌａｓｈ；Ｈ１０，Ｈ１１，Ｈ１２，ＵＣＧＨＴＲ１，ＵＣＧＨＴＲ—ｈｅａｔｅｘｃｈａｎｇｅｒ；Ｃ６—ｃｏｍｐｒｅｓｓｏｒ；Ｖ６—ｖａｌｖｅ；

Ｍ４，Ｍ５，Ｍ６，ＲＱＭＩＸ—ｍｉｘｅｒ；ＵＣＧＦＳ—ｓｐｌｉｔｔｅｒ；Ｄ１，Ｄ２，Ｄ３—ｓｈｏｒｔｃｕｔｄｉｓｔｉｌｌａｔｉｏｎｄｅｓｉｇｎｕｓｉｎｇＷｉｎｎＵｎｄｅｒｗｏｏｄＧｉｌｌｉｌａｎｄｍｅｔｈｏｄ

　

１５　燃气轮机联合循环发电模型的建立

燃气轮机联合循环一般由３个部分构成：燃气

轮机、余热锅炉、蒸汽轮机。本文选用性能优越，

市场占有率较高的 ＧＥ７ＦＡ系列燃气轮机作为模

拟参考，ＧＥ７ＦＡ的压气机可达２０％的过载能力，

有足够的喘振裕度，改烧煤气的适应性好［２９］。蒸

汽系统采用三压再热式余热锅炉，主蒸汽参数为

１０ＭＰａ／５３８℃／５３８℃。

燃气轮机一般是以天然气为燃料进行设计开

发，当燃料换成低热值的未反应气时，为维持同样

的透平进口温度，需要增大燃料的流量，即流经燃

气透平的燃气质量流量会增加，为了防止压气机发

生喘振、机组轴系断裂，需对燃气轮机通流部分的

尺寸进行调整改造，甚至重新设计。本文采用ＧＥ

公司在７ＦＡ系列燃气轮机上已改造成功的经验方

法，即适当关小压气机的进口可转导叶，使进入压

气机的空气质量降为额定设计值的９０％～９２％，

把经过燃气透平的燃气质量控制为天然气情况下的

１．１２０～１．１２６倍，即燃气轮机功率增加２０％左右，

然后对透平的第一级导叶流通面积做适当调整，使

之加大，适当降低燃气透平初温，无须重大改型设

计就可正常运行［３０］。

文献［３１］建立的燃烧低热值燃气的燃气轮机联

合循环流程如图７所示。由二甲醚合成模块出来

的未反应气经过水蒸气饱和后，与压缩空气混合进

入燃气轮机燃烧，燃气进入燃气透平发电，压缩空

气中分流部分对燃气透平叶片和转子进行冷却。经

燃气透平后的弛放气进入余热锅炉，生成三压蒸汽

进入蒸汽透平发电。所需未反应气质量的计算通过

ＡｓｐｅｎＰｌｕｓ中的设计规定 （ｄｅｓｉｇｎｓｐｅｃｉｆｉｃａｔｉｏｎ）

实现。模拟结果与文献数据［１５］对比见表５，计算结

果与文献结果误差小于３％，模型结果可靠。

表５　燃气轮机联合循环模拟数据与文献数据比较

犜犪犫犾犲５　犆狅犿狆犪狉犻狊狅狀犫犲狋狑犲犲狀犮犪犾犮狌犾犪狋犲犱狉犲狊狌犾狋狊犪狀犱

犾犻狋犲狉犪狋狌狉犲犱犪狋犪犳狉狅犿犵犪狊狋狌狉犫犻狀犲犮狅犿犫犻狀犲犱犮狔犮犾犲狆狅狑犲狉

Ｉｔｅｍ

Ｆｌｏｗｒａｔｅｏｆ

ｓｙｎｇａｓ

／ｋｇ·ｈ－１

Ｆｌｏｗｒａｔｅ

ｏｆａｉｒ

／ｋｇ·ｈ－１

Ｅｘｈａｕｓｔ

ｔｅｍｐｅｒａｔｕｒｅ

／℃

Ｐｏｗｅｒ

ｏｕｔｐｕｔ

／ＭＷ

Ｒｅｆ．［１５］ １９５１２１ １３２００７９ ６０１ ３１９．６

ＡｓｐｅｎＰｌｕｓ １９５１２１ １３２００７９ ６０４ ３１０．１

２　双气头多联产系统流程模拟结果

将图２～图７中的流程连接构成以二甲醚、电

为主要目标产品，副产甲醇的双气头多联产系统流

程，以此流程为基础按照二甲醚合成的未反应气

（除去燃烧供重整加热部分）正好满足燃气轮机

ＧＥ７ＦＡ所需燃料量的规模来设计。气化煤种选择

晋城无烟煤，其元素分析、工业分析及低位热值见

表６。

焦炉煤气的组成为 ＣＯ６．０％、Ｈ２５９．０％、

ＣＨ４２６．０％、ＣＯ２３．０％、Ｎ２６．０％。将上述组成

的晋城无烟煤和焦炉煤气输入流程，设计时假设所

需焦炉煤气摩尔流量与气化煤气的摩尔流量相等。

输入各个单元的操作参数，其中关键操作单元的参
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图７　燃气轮机联合循环发电流程

Ｆｉｇ．７　Ｆｌｏｗｓｈｅｅｔｏｆｇａｓｔｕｒｂｉｎｅｃｏｍｂｉｎｅｄｃｙｃｌｅｐｏｗｅｒ

Ｃ２１，Ｃ２２，Ｃ２３—ｃｏｍｐｒｅｓｓｏｒ；ＨＥＡＴ２１，ＨＲＳＧ１，ＨＲＳＧ２，ＨＲＳＧ３，ＨＲＳＧ４，ＩＰＥＣＯＮ，ＨＰＥＣＯＮ，

ＩＰＳＨＥＡＴ，ＳＨＥＡＴ，ＣＯＮＤ，ＨＰＨＴＲ，ＳＨＴＲ—ｈｅａｔｅｘｃｈａｎｇｅｒ；ＧＴＢＵＲＮＥＲ—ｅｑｕｉｌｉｂｒｉｕｍｒｅａｃｔｏｒｗｉｔｈＧｉｂｂｓｅｎｅｒｇｙ

ｍｉｎｉｍｉｚａｔｉｏｎ；ＰＵＭＰ１，ＰＵＭＰ２，ＰＵＭＰ３—ｐｕｍｐ；ＧＴ１，ＧＴ２，ＧＴ３，ＳＴ１，ＳＴ２，ＳＴ３，ＳＴ４—ｇａｓｔｕｒｂｉｎｅａｎｄｓｔｅａｍｔｕｒｂｉｎｅ；

ＭＩＸ２１，ＭＩＸ２２，ＭＩＸ２３，ＭＩＸ２４，ＭＩＸ２５，ＭＩＸ２６，ＭＩＸ２７，ＷＭＩＸ，ＷＭＩＸ２，ＷＭＩＸ３—ｍｉｘｅｒ；ＬＰＢＯＩＬＥＲ，ＩＰＢＯＩＬＥＲ，

ＨＰＢＯＩＬＥＲ，ＲＥＨＥＡＴ，ＤＥＡＥＲＡＴＲ—ｆｌａｓｈ；ＦＳ２１，ＦＳ２２，ＦＳ２３，ＦＳ２４，ＦＳ２５，ＦＳ２６，ＦＳ２７，ＦＳ２８，ＱＦＳ２—ｓｐｌｉｔｔｅｒ

　

表６　晋城无烟煤组成分析及其低位热值

犜犪犫犾犲６　犘狉狅狆犲狉狋犻犲狊犪狀犱犔犎犞狅犳犑犻狀犮犺犲狀犵犮狅犪犾

Ｐｒｏｘｉｍａｔｅａｎａｌｙｓｉｓ／％

Ｍａｄ Ｖａｄ ＦＣ Ａａｄ

Ｕｌｔｉｍａｔｅａｎａｌｙｓｉｓ（ａｄ）／％

Ｃ Ｈ Ｏ Ｎ Ｓ

ＬＨＶ

／ｋＪ·ｋｇ－１

２．８１ １１．３１７１．１０１４．７８ ７７．７３２．３３１．０８０．９９０．２８ ２７．１

表７　关键单元的操作条件

犜犪犫犾犲７　犗狆犲狉犪狋犻狅狀犮狅狀犱犻狋犻狅狀狅犳犽犲狔狅狆犲狉犪狋犻狅狀狌狀犻狋狊

Ｏｐｅｒａｔｉｏｎｕｎｉｔ Ｏｐｅｒａｔｉｏｎｃｏｎｄｉｔｉｏｎ

ｇａｓｉｆｉｅｒ １０２１℃

０．５１ＭＰａ

ＣＨ４／ＣＯ２ｒｅｆｏｒｍｉｎｇｒｅａｃｔｏｒ ９００℃

０．１０ＭＰａ

６０００Ｌ·ｈ－１·（ｋｇｃａｔ）－１

ＤＭＥｓｙｎｔｈｅｓｉｓｒｅａｃｔｏｒ ２５０℃

７．００ＭＰａ

６０００Ｌ·ｈ－１·（ｋｇｃａｔ）－１

ｇａｓｔｕｒｂｉｎｅ １５．７０（ｃｏｍｐｒｅｓｓｏｒｒａｔｉｏ）

１２８８℃（ｆｉｒｉｎｇｔｅｍｐｅｒａｔｕｒｅ）

６０４℃（ｅｘｈａｕｓｔｔｅｍｐｅｒａｔｕｒｅ）

数见表７，计算结果见表８。结果中蒸汽轮机发电

量较高，原因是余热锅炉利用了高温气化煤气换热

生成的高压蒸汽和为重整供热的未反应气燃烧后的

表８　多联产系统运行表现

犜犪犫犾犲８　犘犲狉犳狅狉犿犪狀犮犲狅犳狆狅犾狔犵犲狀犲狉犪狋犻狅狀狊狔狊狋犲犿

Ｄｅｓｃｒｉｐｔｉｏｎ Ｖａｌｕｅ

ｃｏａｌｆｅｅｄｒａｔｅ／ｋｇ·ｓ－１ １３．１７

ｃｏｋｅｏｖｅｎｇａｓｆｅｅｄｒａｔｅ／ｋｇ·ｓ－１ １７．６０

ｍｅｔｈａｎｏｌｐｒｏｄｕｃｔｉｏｎ／ｋｇ·ｓ－１ ２．５０

ＤＭＥｐｒｏｄｕｃｔｉｏｎ／ｋｇ·ｓ－１ ５．９０

ｔｏｔａｌｎｅｔｐｏｗｅｒ／ＭＷ ２４７．７７

ｇａｓｔｕｒｂｉｎｅｎｅｔｐｏｗｅｒ／ＭＷ ２００．５６

ｓｔｅａｍｔｕｒｂｉｎｅｎｅｔｐｏｗｅｒ／ＭＷ １４２．９３

ｔｏｔａｌａｕｘｉｌｉａｒｙｃｏｎｓｕｍｐｔｉｏｎ／ＭＷ ９５．７２

η１／％ ４７．８６

η２／％ ３６．２１

燃气余热，系统消耗的电量较高是因为二甲醚合成

前合成气的压缩耗费了较多电能。

为了更好地对系统进行评价，对系统的两种能

量效率进行了比较，即热值加和效率η１ 和当量发

电效率η２，计算公式如下

η１ ＝
犉ＤＭＥ犙ＤＭＥ＋犉ＭＥＯＨ犙ＭＥＯＨ＋狆

犉ＣＯＡＬ犙ＣＯＡＬ

η２ ＝
λ１犉ＤＭＥ犙ＤＭＥ＋λ２犉ＭＥＯＨ犙ＭＥＯＨ＋狆

犉ＣＯＡＬ犙ＣＯＡＬ

其中，λ１ 和λ２ 分别为二甲醚和甲醇进入燃气轮机
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发电的能量利用效率，均取０．５０
［３２］。

由η１ 计算公式可知，电能和液体燃料的能量

品位等价，但实际生产中，电能的品位要远高于液

体燃料的化学能，二甲醚、甲醇等作为液体燃料时

一般都需通过燃烧或燃料电池转化为机械能或电

能，转化效率远小于１，而电能一般可全部转化为

机械能。考虑到电能和液体燃料化学能的品位差

异，定义当量发电效率η２。由表８可知，双气头多

联产系统的热值加和效率为４７．８６％，高于文献中

的ＩＧＣＣ系统的热值加和效率４３．９０％，与文献中

的煤气化单气头多联产系统效率４８．５０％相当
［３３］，

双气头多联产系统的当量发电效率为３６．２１％，当

量发电效率考虑了能量的品位，与实际较相符，能

较好地评价联产液体燃料和电的多联产系统。

３　结　论

（１）利用流程模拟软件 ＡｓｐｅｎＰｌｕｓ建立了二

甲醚和电力为主要目标产品，副产甲醇的双气头多

联产系统的模拟流程，单个工艺单元的计算结果同

实验结果基本吻合，系统和各工艺单元质量和能量

平衡，可进一步进行元素利用、能量利用、污染排

放集成和优化。

（２）通过比较两种系统效率的计算方式与结

果，发现当量发电效率更适合用于评估联产液体燃

料和电力的多联产系统。
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犇犪狋犪，１９８６，１５ （３）：１０８７１２７９

［２１］　ｖａｎｄｅｎＢｕｓｓｃｈｅＫＭ，ＦｒｏｍｅｎｔＧＦ．Ａｓｔｅａｄｙｓｔａｔｅｋｉｎｅｔｉｃ

ｍｏｄｅｌｆｏｒ ｍｅｔｈａｎｏｌｓｙｎｔｈｅｓｉｓａｎｄｔｈｅ ｗａｔｅｒｇａｓｓｈｉｆｔ

ｒｅａｃｔｉｏｎｏｎａｃｏｍｍｅｒｃｉａｌＣｕ／ＺｎＯ／Ａｌ２Ｏ３ｃａｔａｌｙｓｔ．犑狅狌狉狀犪犾

狅犳犆犪狋犪犾狔狊犻狊，１９９６，１６１ （１）：１１０

［２２］　ＧｒａａｆＧＨ，ＷｉｎｋｅｌｍａｎＪＧＭ，ＳｔａｍｈｕｉｓＥＪ，Ｂｅｅｎａｃｋｅｒｓ

Ａ Ａ Ｃ Ｍ． Ｋｉｎｅｔｉｃｓｏｆｔｈｅ３ｐｈａｓｅｍｅｔｈａｎｏｌｓｙｎｔｈｅｓｉｓ．

犆犺犲犿犻犮犪犾犈狀犵犻狀犲犲狉犻狀犵犛犮犻犲狀犮犲，１９８８，４３ （８）：２１６１２１６８

［２３］　ＢｅｒｃｉｃＧ，ＬｅｖｅｃＪ．Ｉｎｔｒｉｎｓｉｃａｎｄｇｌｏｂａｌｒｅａｃｔｉｏｎｒａｔｅｏｆ

ｍｅｔｈａｎｏｌｄｅｈｙｄｒａｔｉｏｎｏｖｅｒｇａｍｍａＡｌ２Ｏ３ｐｅｌｌｅｔｓ．犐狀犱狌狊狋狉犻犪犾

＆犈狀犵犻狀犲犲狉犻狀犵犆犺犲犿犻狊狋狉狔犚犲狊犲犪狉犮犺，１９９２，３１ （４）：１０３５

１０４０

［２４］　Ｎｇ Ｋ Ｌ，Ｃｈａｄｗｉｃｋ Ｄ，Ｔｏｓｅｌａｎｄ Ｂ Ａ． Ｋｉｎｅｔｉｃｓａｎｄ

ｍｏｄｅｌｌｉｎｇｏｆｄｉｍｅｔｈｙｌｅｔｈｅｒｓｙｎｔｈｅｓｉｓｆｒｏｍｓｙｎｔｈｅｓｉｓｇａｓ．

犆犺犲犿犻犮犪犾 犈狀犵犻狀犲犲狉犻狀犵 犛犮犻犲狀犮犲，１９９９，５４ （１５／１６）：

３５８７３５９２

［２５］　ＨｅｙｄｏｒｎＥＣ，ＤｉａｍｏｎｄＢＷ，ＬｉｌｌｙＲＤ．Ｃｏｍｍｅｒｃｉａｌｓｃａｌｅ

ｄｅｍｏｎｓｔｒａｔｉｏｎｏｆｔｈｅｌｉｑｕｉｄｐｈａｓｅｍｅｔｈａｎｏｌ（ＬＰＭＥＯＨＴＭ）

ｐｒｏｃｅｓｓ ［Ｒ］．Ａｌｌｅｎｔｏｗｎ：Ａｉｒ Ｐｒｏｄｕｃｔｓ Ｌｉｑｕｉｄ Ｐｈａｓｅ

ＣｏｎｖｅｒｓｉｏｎＣｏｍｐａｎｙ，２００３

［２６］　ＶａｓｗａｎｉＳ．Ｄｅｖｅｌｏｐｍｅｎｔｏｆｍｏｄｅｌｓｆｏｒｃａｌｃｕｌａｔｉｎｇｔｈｅｌｉｆｅ

ｃｙｃｌｅｉｎｖｅｎｔｏｒｙｏｆｍｅｔｈａｎｏｌｂｙｌｉｑｕｉｄｐｈａｓｅａｎｄｃｏｎｖｅｎｔｉｏｎａｌ

ｐｒｏｄｕｃｔｉｏｎｐｒｏｃｅｓｓｅｓ［Ｄ］．Ｒａｌｅｉｇｈ：ＮｏｒｔｈＣａｒｏｌｉｎａＳｔａｔｅ

Ｕｎｉｖｅｒｓｉｔｙ，２０００

［２７］　ＬｅｅＳ，ＧｏｇａｔｅＭ Ｒ，ＫｕｌｉｋＣＪ． Ａｓｉｎｇｌｅｓｔａｇｅ，ｌｉｑｕｉｄ

ｐｈａｓｅｄｉｍｅｔｈｙｌｅｔｈｅｒｓｙｎｔｈｅｓｉｓｐｒｏｃｅｓｓｆｒｏｍｓｙｎｇａｓ （Ⅱ）：

Ｃｏｍｐａｒｉｓｏｎ ｏｆ ｐｅｒｐａｓｓ ｓｙｎｇａｓ ｃｏｎｖｅｒｓｉｏｎ，ｒｅａｃｔｏｒ

ｐｒｏｄｕｃｔｉｖｉｔｙａｎｄｈｙｄｒｏｇｅｎａｔｉｏｎｅｘｔｅｎｔ． 犘犲狋狉狅犾犲狌犿犛犮犻犲狀犮犲

犪狀犱犜犲犮犺狀狅犾狅犵狔，１９９１，９ （７）：８８９９１２

［２８］　ＬａｒｓｏｎＥＤ，ＣｏｎｓｏｎｎｉＳ，ＮａｐｏｌｅｔａｎｏＳ，ＫａｔｏｆｓｋｙＲＥ，

Ｉｉｓａ Ｋ，Ｆｒｅｄｅｒｉｃｋ Ｊ． Ａ ｃｏｓｔｂｅｎｅｆｉｔ ａｓｓｅｓｓｍｅｎｔ ｏｆ

ｇａｓｉｆｉｃａｔｉｏｎｂａｓｅｄｂｉｏｒｅｆｉｎｉｎｇｉｎｔｈｅｋｒａｆｔｐｕｌｐａｎｄｐａｐｅｒ

ｉｎｄｕｓｔｒｙ ［Ｒ ］． Ｐｒｉｎｃｅｔｏｎ： Ｐｒｉｎｃｅｔｏｎ Ｅｎｖｉｒｏｎｍｅｎｔａｌ

Ｉｎｓｔｉｔｕｔｅ，ＰｒｉｎｃｅｔｏｎＵｎｉｖｅｒｓｉｔｙ，２００６

［２９］　Ｌｕ Ｙｏｎｇ （陆 勇 ）．Ｔｈｅ ｃｈｏｉｃｅ ｐｒｉｎｃｉｐｌｅ ａｎａｌｙｓｉｓ ａｎｄ

ｒｅｓｅａｒｃｈ ｏｆ ｇａｓ ｔｕｒｂｉｎｅ ｉｎ ＩＧＣＣ ｓｙｓｔｅｍ． 犈犾犲犮狋狉犻犮犪犾

犈狇狌犻狆犿犲狀狋 （电力设备），２００２，３ （４）：７０７３

［３０］　ＪｉａｏＳｈｕｊｉａｎ （焦树建）．ＴｈｅＴｈｅｏｒｅｔｉｃａｌＢａｓｉｓｏｆＧａｓｓｔｅａｍ

ＣｏｍｂｉｎｅＣｙｃｌｅｓ （燃 气蒸 汽 的 联 合 循 环 理 论 基 础）．

Ｂｅｉｊｉｎｇ：ＴｓｉｎｇｈｕａＵｎｉｖｅｒｓｉｔｙＰｒｅｓｓ，２００３：５１２

［３１］　ＰｉｃｋｅｔｔＭ Ｍ． Ｍｏｄｅｌｉｎｇｔｈｅｐｅｒｆｏｒｍａｎｃｅａｎｄｅｍｉｓｓｉｏｎｓｏｆ

Ｂｒｉｔｉｓｈ Ｇａｓ／Ｌｕｒｇｉｂａｓｅｄｉｎｔｅｇｒａｔｅｄ ｇａｓｉｆｉｃａｔｉｏｎｃｏｍｂｉｎｅｄ

ｃｙｃｌｅ ｓｙｓｔｅｍｓ ［Ｄ］． Ｒａｌｅｉｇｈ： Ｎｏｒｔｈ Ｃａｒｏｌｉｎａ Ｓｔａｔｅ

Ｕｎｉｖｅｒｓｉｔｙ，２０００

［３２］　ＧｒａｙＦＪ，ＫｅｉｔｈＨＫ，ＧｕｉｄｅＪ，ＭｉｔｔｒｉｃｋｅｒＦ，ＲｏｂｅｒｔｏＦ．

Ｈｉｇｈ ｅｆｆｉｃｉｅｎｃｙ ｒｅｆｏｒｍｅｄ ｍｅｔｈａｎｏｌ ｇａｓ ｔｕｒｂｉｎｅ ｐｏｗｅｒ

ｐｌａｎｔｓ：ＵＳ，５９２７０６３．１９９９０７２７

［３３］　ＧａｏＬｉｎ （高林）．Ｉｎｖｅｓｔｉｇａｔｉｏｎｏｆｃｏａｌｂａｓｅｄｐｏｌｙｇｅｎｅｒａｔｉｏｎ

ｓｙｓｔｅｍｓｆｏｒｐｒｏｄｕｃｔｉｏｎｏｆｐｏｗｅｒａｎｄｌｉｑｕｉｄｆｕｅｌ ［Ｄ］．

Ｂｅｉｊｉｎｇ：Ｇｒａｄｕａｔｅ Ｓｃｈｏｏｌ ｏｆｔｈｅ Ｃｈｉｎｅｓｅ Ａｃａｄｅｍｙ ｏｆ

Ｓｃｉｅｎｃｅｓ，２００５
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