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摘要

气化是生物质能主要利用方向之一，但是传统气化技术存在燃气中焦油含量

高、废水难以处理等问题，燃气净化不彻底是阻碍生物质气化技术大规模商业化

应用的至关因素，开发稳定高效的低焦油气化工艺成为生物质气化行业公认的难

题。热裂解脱除焦油是一种简单有效且易于工程化的方法，但是目前还没有成熟

的研究成果及工业化运行装置，因此研究开发完善简单高效的低焦油气化工艺及

装置对于推动生物质能大规模应用具有重要的工程价值。由于焦油成分的复杂

性，目前对生物质气化过程所做的数值模拟计算较少有考虑焦油组分的，因此无

法分析到焦油在炉内的裂解状况，无论从热力学还是动力学角度，建立含有焦油

的生物质气化过程数学模型对于研究低焦油气化工艺具有重要的理论指导意义。

本文以下吸式固定床为对象，借助试验和数值计算两种手段研究了农林类生物质

实现低焦油气化关键问题，包括低焦油气化装置、考虑焦油裂解过程的数学模型

等。

热解是生物质气化过程非常重要的一个环节，热解过程生成焦油，热解产物

为后续氧化还原反应过程提供物质来源。为了更好地组织氧化还原过程、获得低

焦油气化工艺，就需要掌握焦油生成特性及热解产物分布规律，本文首先在所建

小型常压热解试验台上，研究了农林类生物质在移动床中的热解特性，得出了生

物质在不同反应温度和反应时间下气、液、固三种热解产物的产率及其分布规律，

并分析了组成成分。结果表明，在小型装置常规热解气化过程中，对热解产物分

布影响最大的是反应温度，反应时间影响很小；随着反应温度的升高，固体、液

体产物产率明显下降，气体产物产率显著上升，固、液、气三种产物产率400℃

时分别约占40-45％、45-50％、7-1096，800℃时分别约占20-30％、12-18％和55—60％；

常温下热解气态产物主要由H2、CO、C02、CI-h、轻烃CmHn．组成，随着热解温

度从400℃提高800℃，H2含量显著上升，CO和C02含量明显下降，CH4含量

有所上升，CmHn含量变化不大；热解温度在500．600"C时，焦油产量最大，随着

温度的提高，焦油产量明显降低。

为实现低焦油气化过程，就必须提供焦油裂解所需的稳定高温环境，使焦油



山东大学博士学位论文

裂解环节与热解还原过程在空间上分开，即利用分步式方法实现低焦油气化过

程。本文借助下吸式固定床反应器，提出了一种简单易操作的分步式低焦油气化

工艺，即将干燥热解和燃烧还原过程在物理空间上分开进行，并建立了相应气化

装置，通过试验验证了低焦油气化工艺的可行性。结果表明，在分步式固定床气

化装置中，燃气组分、热值、燃气中焦油含量与氧化区温度密切相关，热解温度、

当量比ER等因素又直接决定着氧化区的温度；在其它条件不变的情况下，热解

温度从390"C提高到550℃，氧化区温度也随之升高，反应加剧，焦油分解彻底，

出灰率降低，碳转化率升高；空气气化、ER等于0．25、热解温度超过450℃、

氧化区温度超过950℃时，产品气焦油含量小于20mg／Nm3，燃气热值约为

5MJ／Nm3，气化效率大于72％，碳转化效率超过90％；热解温度450℃，ER从

0．23提高到O．3，氧化区温度升高，燃气中CO、CI-h含量下降，H2含量略有增

加，燃气热值降低，焦油含量减少；当量比0．25．0．3、热解温度400．500℃，空

气气化燃气热值为4．2．5．3MJ／Nm3，富氧气体(氧体积浓度90％)气化燃气热值

为7-9．5MJ／Sm3。当以空气为气化剂时，水蒸汽加入后氧化区温度有所降低，燃

气中H2含量提高，CO含量下降，CH4含量有所增加，气体热值略有升高。

氧化区是焦油裂解的关键环节，为了更加清楚掌握反应条件对焦油裂解过程

的影响，建立了氧化区热解产物燃烧及焦油裂解过程的动力学数学模型，实现了

氧化区反应过程的可视化研究，得到了氧化区内各种物质的变化规律。计算结果

表明，在其它条件不变时，ER对氧化区温度场、浓度场有较大影响，随着ER

从O．17提高到0．32，氧化区内整体温度提高，氧化区出口C(S)、H20、C2I-h

比例下降，N2和C02比例上升，CO与H2含量先增加后减少，CH4含量变化不

大，焦油含量明显降低；热解温度高，氧化区内整体温度也高，焦油裂解速度越

快；气化剂入口速度越大，氧化区气流扰动越大，燃烧越充分，焦油裂解越彻底；

在热解温度和ER相同时，空气气化和富氧气体(氧体积浓度90％)气化两种方

式对焦油裂解程度影响不大，但对浓度场影响较大：从氧化区轴向截面来看，各

种组分沿轴向方向都在不断发生变化，燃烧及焦油裂解反应主要集中在气化剂入

口向下约200mm范围内，氧化区喇叭口及下部区域主要是H20与各种物质发生

的一些重整反应；焦油在燃烧初期裂解较快，之后速度逐渐变慢，焦油裂解速度

实质上主要受温度影响。
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为了能够从理论上系统地考察气化炉输入与输出物质的关系，本文从热力学

角度，基于物质平衡、能量平衡和化学反应平衡建立了生物质气化过程数学模型，

并引入了焦油模化物基本概念。模型计算结果与前人所建模型计算结果基本吻

合，说明模型计算准确；但与分步式固定床气化试验结果相比时发现在CO、CO：

组成上存在较大差别，其它成分基本接近，这主要是由于试验过程中受多方面因

素的影响，很多反应实际达不到平衡，模型计算是完全实现平衡时的理想结果，

它给出了各种成分的最终变化趋势，因此热力学计算结果可以从宏观上指导工程

实践。计算结果表明，空气气化、当量比O．25、反应温度1000℃，达到平衡状

态时，燃气中CO、H2体积之和在40％以上，CH4约占0．8—2．5％，焦油含量很少，

燃气热值为6-7．7MJ／Nm3；空气预热温度提高，燃气中CO、H2体积含量增加，

C02、H20、CI-h、N2、焦油体积含量均有所下降，气体热值明显增加；原料水

分增加，燃气中CO、H2、N2含量下降，C02、H20、CH4含量上升，焦油含量

微增，气体热值先微降后微升；随着水蒸汽的加入，燃气中H2、CI-h、H20、cot

体积含量均略有增加，CO、焦油含量略有下降，燃气热值增加；ER从0．2提高

到O．3，CO含量明显下降，C02、N2含量显著上升，H20、CI-h、焦油含量下降，

H2含量变化不大，气体热值明显下降。

综上所述，本课题从理论分析、试验研究和数值计算等方面比较全面系统地

研究了农林类生物质低焦油气化关键技术问题，利用分步式气化方法找到了实现

低焦油气化的工艺参数，获得了考虑焦油在内的氧化区反应过程动力学数学模型

和整个气化过程的热力学数学模型，得出了各种反应物质在炉内的变化规律，这

些成果不仅具有重要的理论意义，还可以指导工程实践。

关键词：下吸式固定床；农林类生物质；低焦油；分步式气化；试验研究；数值

计算
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ABSTRACT

Gasification is one of the most promising conversion routes for biomass

utilization,but traditional gasification technology is flawed in some ways，such as

11i曲tar content in fuel gas and difficulty in waste water treatment．A pivotal factor

that prevents biomass gasification technology from massive commercial application is

incomplete purification of fuel gas．To develop stable and efficient low-tar

gasification process becomes an acknowledged difficulty．Heat destruction for tar

removal is a simple and effective method which is easy to be engineered，but now it

still lack perfect research result and industrialized running device，therefore，

developing and perfecting effective low-tar gasification technology and apparatus is

of significant engineering value for promoting the massive application of biomass

energy．Due to the complexity of the tar composition，current numerical computation

on biomass gasification process seldom takes the tar composition into consideration,

which makes it impossible to analyze the cracking of tar in the gasifier．Hence，

building up a mathematical model of biomass gasification process that contains tar as

an impact parameter will make theoretical guidance to study on low-tar gasification

technology．In this paper,to take down&aft fixed bed for an example，many critical

issues in making plant biomass achieve low-tar gasification were investigated by

means of experiment and numerical computation,such as low-tar gasification device，

mathematical model、析m tar crack process and SO on．

Pyrolysis plays a very important role in biomass gasification process，for tar is

produced during pyrolysis process and pyrolysis products are reactants of the

following oxidiation and reduction processes．In order to organize redox processes

well and gain low-tar gasification technology,it is neccesary to matser the rules of tar

production and distribution properties of pyrolysis products．A small pyrolysis

experiment platform Was built up．The pyrolysis property of plant biomass Was

studied on the platform．The distribution rules of the gaseous，liquid and solid

IV



ABSTRACT

pyrolysis products at different reaction temperature and time were obtained，and their

compositions were analyzed．The results showed that the reaction temperature had a

strong impact on the products distribution while the reaction time showed very little．

It was also found that the yields of liquid products and solid products decreased

obviously as the reaction temperature rising,while the yields of gaseous products

clearly increased．The mass ratios of solid,liquid and gaseous products took the

percentages of 40-45％，45-50％，7—1 0％respectively at about 400"C，and they went to

20—30％，1 2-1 8％and 5 5—60％respectively as the reaction temperature rose to 800"C．

It could be concluded that the uncondensable gaseous products mainly contained H2，

CO，C02，CH4 and light hydrocarbon(CmHn)．As the temperature increased from

400℃to 800℃，the volume content of H2 rOSe obviously,those of CO content and

C02 botll decreased distinctly,the CH4 volume content increased slightly,and there

Was no visible change in CmHn content．The yield of tar reached its peal【at the

pyrolysis temperature of 500—600"C and decreased as the temperature rose．

In order to achieve the low-tar gasification process，a stable high-temperature

condition which should separate from pyrolysis and reduction stages is essential．A

step-by·step method can carry out the low-tar gasification．In this paper,with the llSe

of downdraft血ed bed reactor for example，a simple and maneuverable low-tar

step-by-step gasification technology Was proposed，which made pyrolysis and

oxidation become two separate processes by physical space．Besides，a corresponding

device Was built up，and the low-tar gasification technology Was validated through

extensive experiments．As the results showed,in the step-by—step fixed gasification

device，the component，heat value，and tar content of the fuel gas were nearly bound

up wim the temperature of oxidation zone which can be directly influenced by

pyrolysis temperature and equivalence ratio(ER)．With other conditions remaining

the same，as the pyrolysis temperature rose from 390"(2 to 550"C，the temperature of

oxidation zone increased，the reaction intensified，tar decomposed more completely,

the residual ash content decreased and the carbon conversion ratio increased．Under

the conditions that air ER Was 0．25，pyrolysis temperature Was above 450。C and the

V
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temperature of oxidation zone was above 950"C，the raw tar content of the fuel gas

was less than 20 mg／Nm3，and the low heat value(LHV)was about 5MJ／Nm3，while

the gasification efficiency was higher than 72％，and the carbon conversion ratio was

over 90％．As ER increased from O．23 to 0．3 at the pyrolysis temperature 450‘C，the

temperature of oxidation zone rose，the volume contents of CO and CI-h in the fuel

gas decreased while the H2 content increased slightly,botll the gas calorific value and

the tar content reduced．Under the conditions that ER Was from 0．25 to 0．3 and

pyrolysis temperature varied from 400"C to 500。C，the gas calorific value ranged

from 4．2 to 5．3 MJ／Nm3 while using air硒the gasification agent,and the value

changed from 7 to 9．5 MJ／Nrnj while using oxygen-enriched gas in which the volume

concentration of oxygen was 90％as the gasification agent．When air Was used as the

gasification agent，勰adding the steam，the temperature of oxidation zone reduced，the

H2 content increased and the CO content decreased，while the CI-h content and the gas

calorific value added up slightly．

Oxidation zone is the key to tar crack．In order to know the influence of reaction

conditions on the tar crack process，a dynamic mathematical model of reaction

process in oxidation zone was established，which made the reaction processes

visualize，and the changing rules of various reactants in oxidation zone could be

analyzed．It was concluded from the calculation results that ER had a great effect on

bom the temperature value and the substance concentration in oxidation zone．As ER

growing from 0．1 7 to O．32，the average temperature of the oxidation zone increased,

while the mole ratios of C(S)，H20，C2I-14 and tar all decreased at the outlet of

oxidation zone，in contrast to the increase of the ratios of N2 and C02．The content of

CO and H2 declined after their initial growth．ne growth of ER showed a linle effect

on the content of CH4．111e results also indicated that the higher the pyrolysis

temperature Was，the higher the average temperature of the oxidation zone Was and

the faster the tar cracked．With the increase of the inlet velocity of gasification agent,

the reactions in the field worked more perfect and tar crack became more complete for

intensification of gasification agent disturbance．Ⅵ％1e the pyrolysis temperature and

ER remained unchanged,the two gasification methods、)l，inl separately air and

Ⅵ
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oxygen—enriched gas as the gasifying agent,in which the volume concentration of

oxygen Was 90％，showed slight influence on tar crack but great effect on

concentration field．Seen from the axial cross—section of the oxidation zone，it showed

that all the components changed along the axial direction．Combustion reactions and

tar crack reactions mainly took place at the gasifying agent inlet surface down tO

about 200mm and it was some reforming reactions in the horn part and the lower area

of the oxidation zone．111e cracking speed of tar Was mainly influenced by

temperature．

In order to systematically investigate the relationship between reactants and

products of gasifier in theory,this paper established a thermodynamic mathematical

model of biomass gasification processs埘tll tar on the bases of mass balance，energy

balance and chemical reaction balance．The results were in good accord with those the

predecessors got，but had some difference in the content of CO and C02丽tll髓

experiment results of step by step fixed gasification bed．The difference Was mainly

resulted from that some reactions couldn’t achieve the balance in experiments while

in numerical simulations nley were supposed to be balanced．The simulation results

actually indicated the ideal trends．Therefore nley could be used to make theoretical

guidance to the practice on the view of macroscopic．The results showed that under

the conditions that air ER was 0．25 and reaction temperature Was 1 000"C，after the

reactions achieved their balance，the volume of CO and H2 in the gas added up to

more to 40％while CH4 took about 0．8％t0 2．5％．The tar content Was really a little

and the LHV of fuel gas ranged from 6 to 7ⅣU／『Nnl，．舡the air preheating

temperature went up，the volume ratios of CO and H2 increased，while the volume

contents of C02，H20，CH4，N2 and tar all reduced，勰a result,LHV of the fuel gas

improved．Increasing moisture content in raw material could bring down the volume

ratios of CO，H2 and N2，and raise the ratios of C02，H20，CI-14，while making little

effect on the content of tar and the gas calorific value．111e entry of water vapor could

increase the volume contents of H2，C02，H20 and CH4 while decrease the contents of

CO and tar,嬲a result,which could make LHV of the fuel gas rise．As ER increased

from 0．2 to 0．3，the contents of CO，H20，CI-h and tar decreased clearly,and the

Vn
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contents of C02 and N2，increased obviously,while the H2 content varied

inconspicuously and the gas calorific value decreased．

In summary,this subject comprehensively and systematically studied the key

issues in plant biomass low-tar gasification technology、析t11 the use of theoretical

analysis，experiment research and numerical calculation．In this paper,the low-tar

gasification processing parameters were found through a step--by·-step gasification

method．Besides，a dynamic mathematical model of oxidation zone in down&aft

fixed bed and a thermodynamics mathematical model for the whole gasification

process were established，in which the tar was both considered as effect parameters，

and the changing rules of various reactants in the furnace were obtained．The work

done by this research Can offer theoretical support and practice guidance to the plant

biomass gasification industry．

Key words：Down&aft fixed bed，Plant biomass，Low-tar,Step by step gasification,

Experiment research，Numerical computation
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符号说明

符号说明

叩 气化效率，％

上删低位热值，lJ／k或ld／m3

删高位热值，ld／kg或kJ／m3
f 停留时间，min

丁 物质或容器内反应温度，K

刀 电机或绞龙转速，r／min

ER当量比

P流体密度，kg／m3

“X方向速度分量，m／s

v Y方向速度分量，m／s

w Z方向速度分量，m／s

Ⅳ动力黏度，Pa．S

E 反应活化能，J／kmol

曰 气体常数，J／km01．K

月 指前因子

卢 反应速率中温度指数

％碳转化率，％

／0每摩尔干基原料气化所需氧气摩

尔数

WJ每摩尔干基物料气化添加水分摩

尔数

W2每摩尔干基物料气化添加水蒸汽

注：具体符号说明以文中注释为准

摩尔数

胡?标准生成焓，J／mol

△G；标准生成吉布斯自由能，J／mol

以．r显焓，J／mol

珊 热效率，％

o定压比热容，J／m01．k

P容器内压力，Pa

疋用摩尔浓度表示的化学反应平衡

常数

昂用气体分压表示的化学反应平衡

常数

凰用摩尔百分比表示的化学反应平

衡常数

△矿 反应前后气体摩尔数改变值

下脚标：

d表示干基状态下相关参数

ad表示空干基状态下相关参数

砌 表示输入物质相关参数

out表示输出物质相关参数

p 用分压表示的相关参数

r 表示反应r的相关参数
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第1章绪论

1．1开发生物质能源的重要性

目前，能源短缺和环境恶化已成为全球关注的两大问题。随着世界经济持续

快速发展，人类对能源的需求不断扩大，与此同时，传统化石燃料的大量开采使

用很大程度上破坏了人类的生活环境。生态环境和社会的可持续发展对能源发展

提出了两个重要的问题：一是大力提高能源利用率；二是积极开发有利于改善环

境、保护生态的新的替代能源。生物质能是新能源的重要组成部分，且储量大、

分布广、可再生，其高效利用受到全世界的普遍关注。

生物质能是通过植物的光合作用将太阳能转化为化学能而储存在生物质内

部的一种能量形式，涵盖的有机体包括动植物和微生物等，具体分为农业废弃物、

林业废弃物、禽畜粪便、工业有机废弃物及能源植物等。生物质能不仅具有储量

大、分布广等特点，同时还是一种环境友好型的资源，又称绿色能源，考虑到使

用时放出的二氧化碳的量与生长时吸收的量相当，它又是二氧化碳零排放资源。

生物质仅次于煤、石油、天然气，为第四大能源。据统计，全球每年经光合作用

所产生的生物质有1400-1800亿吨(干重)，其热当量约为3"1021焦耳，是全球

总能耗量的10倍，但目前全球生物质作为能源利用量尚不足其总能的4％【l,21。在

全球消费的一次能源中，生物质能约占10％【引。

尽管我国能源品种齐全，且总量可观，但是我国人口基数大，使得人均资源

量远低于世界平均水平。据有关部门预测，随着经济的持续快速发展，未来20

年我国能源消费需求量将比目前增长1倍左右，而仅矿物资源量难以满足要求，

因此，我国更需要寻找新的可替代能源来维持可持续发展。我国是一个农业大国，

生物质资源相当丰富，仅农村秸秆产量每年就约6．5亿干吨，2010年估计约7．26

亿干吨，相当于3亿多吨标煤；薪柴和农林废弃物每年约达3700万立方米，相

当于2000万吨标煤，但我国生物质能利用率不足三分之一，因此生物质能的开

发利用潜力巨大【4】。

为了促进生物质等可再生能源的发展，近几年国家有关部门和地方各级政府

制定了一系列相关政策法规，如《中华人民共和国可再生能源法》、《中国可再生
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能源中长期发展规划9(2007．2020年)、《农业生物质能产业发展规划》(2007．2015

年)、很多省份还专门制定了十二五期间本省生物质能专项发展规划等。生物质

能的广泛使用对于改善我国能源结构，推动可持续发展，促进节能减排，发展低

碳经济，具有重要的意义。

1．2生物质能利用方式

在所有可再生能源中，生物质能是唯一的碳资源。从化学组成上看，生物质

与煤类似，都是碳氢化合物，理论上讲常规化石燃料利用方式均可用于生物质能，

但由于生物质种类繁多且具有不同的特点和属性，其利用技术远比煤复杂。总体

来说，生物质能利用方式可分为物理转换、热化学转换和生物转换三类，涵盖固

化、热解、气化、液化和直接燃烧等技术领域，如图1．1所示。

图1-1生物质能主要利用方式

物理转换主要指通过致密成型技术加工获得的生物质固体成型燃料。它针对

农业废弃物密度小、收缩比大这一特点，通过施加外力使松散的物料转变成颗粒

2
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状、块状、棒状等形式。成型前后物料化学性能几乎没有变化，物理性能如密度、

颜色、形状等变化较大。

生物转换是指通过生物菌种的化学作用使生物质转化为高品质气体或液体

燃料。生物转换使用的生物质原料主要包括禽畜粪便、工业有机废弃物、农作物

秸秆等，可生产的燃料主要为沼气、乙醇和生物柴油等。

热化学转换是生物质能利用过程中相当重要的方式，涵盖热解、气化和直接

燃烧等技术，主要通过控制加热速度、反应温度、空燃比等参数来获得不同的产

品或产能。热化学转换使用的生物质原料主要包括农作物秸秆、薪柴、枝丫、木

屑、谷壳等，基本都为农林类生物质。

1．3生物质气化原理及分类

气化是生物质非常重要的一种利用方式，使用的原料主要是农林类生物质。

这些原料通常含有70---90％的挥发份，且灰份含量低，受热后在相对较低的温度

下就有相当数量的固体燃料转化为气体析出，正是因为这一特性使得农林类生物

质原料非常适宜气化，气化技术是当今生物质领域研究关注的重要热点之一【渊。

生物质气化技术有着广泛的用途，气化所得产品气可直接用于供气、供热、

发电等，组分经过调整后还可通过合成工序转化为甲醇、二甲醚等液体燃料【9。41。

1．生物质气化原理

生物质气化基本原理是借助空气、氧气、水蒸汽等气化介质，在不完全燃烧

条件下使生物质加热，大分子碳氢化合物依次发生干燥、热解、燃烧和还原反应

过程，最终转化为CO、H2、CH4等小分子不凝性可燃气体。

生物质原料进入气化装置之后，在外热源作用下，首先受热析出表面的水分，

随着温度的升高，脱水后的物料开始发生热解反应，高分子有机化合物吸热后链

键断裂，析出挥发份。热解是一个复杂的过程，包括若干种不同的反应路线，高

温热解所得气态产物成分复杂，包括数百种碳氢化合物，有些在常温下冷凝形成

焦油，有些即为小分子不凝性气体。总的来说，热解是一个吸热过程。

热解后的产物与通入的气化介质发生燃烧反应，放出大量热量，形成高温环

境，为焦油裂解创造有利条件，并为热解和后续还原反应提供热量。氧化层温度
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较高，化学反应速度进行非常快，整个反应主要受气化介质的扩散速度所控制。

当氧气基本耗尽时，二氧化碳数量达到峰值，之后开始进入还原反应，主要包括

布多尔反应、水煤气反应及煤气变换反应等。还原反应基本都是吸热反应，温度

越高反应越强烈。随着反应进行，反应层温度不断降低，反应速度逐渐变缓直至

反应终止【15．161。

气化和燃烧都是碳氢化合物和氧发生的反应，两者的主要区别在于燃烧中供

给充足的氧气，使原料完全燃烧，目的是直接获取热量，燃烧后的产物基本是二

氧化碳和水蒸汽等不可燃的高温烟气；气化是通过有限供氧燃烧部分原料，为热

解和还原反应提供所需的热力学条件，目的是得到具有一定热值的可燃气体，燃

气再燃烧可进一步释放热量。

2．生物质气化分类

生物质气化有多种分类方式，可以从不同的角度进行归纳，如气化介质、气

化装置、反应压力、规模等，采用较多的分类方式是气化介质和气化装置。

(1)根据气化介质分类

根据气化介质的不同，生物质气化主要分为空气气化、氧气气化、水蒸汽气

化等。

空气气化是以空气作为气化介质的气化过程，是所有气化技术中最简单的一

种技术。在气化过程中，空气中的氧与生物质中可燃组分发生氧化反应，放出的

热量为其它过程(如热解、还原)提供能量。空气中含有约79％的氮气，由于

氮气是惰性气体，不参与化学反应，因此氮气的大量存在稀释了可燃气体，降低

了燃气热值。空气气化燃气热值一般在5 MJ／Nm3左右【171。

氧气气化是以氧气作为气化介质的气化过程，其原理与空气气化相同。与空

气气化相比，由于不用加热氮气，系统的热效率较高；燃气中没有氮气稀释，燃

气热值可提高到9 MJ／Nm3以上【18】。但是，由于生产氧气需要消耗大量的能量，

因此氧气气化成本较高。

水蒸汽气化是以水蒸汽作为气化介质的气化过程。它不仅包括水蒸汽和碳的

还原反应，还有一氧化碳和水蒸汽的变换反应等【191，主要为吸热过程，因此需

要外加热源。水蒸汽气化产生的燃气质量高，氢气和甲烷含量比例大，燃气热值

4
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可达17．21 MJ／Nm311‘20]。但是，由于系统需要蒸汽发生器，而且产生蒸汽的过程

需要外部提供热源，系统的独立性较差，技术较复杂。

上述各气化介质可以单独使用，也可以两种或更多种气化介质混合在一起共

同使用，如空气一水蒸汽气化、氧气一水蒸汽气化等‘17,21-24]。

(2)根据气化装置分类

根据气化装置不同，生物质气化主要分为固定床气化和流化床气化。

固定床气化炉中气化反应在一个相对静止的床层中进行，原料由炉子顶部加

料口加入，物料在炉内基本按层次进行反应。反应产生的气体在炉内的流动基本

靠风机来实现，炉内的反应速度较慢。固定床气化的特征是一个容纳原料的炉膛

和一个承托反应料层的炉排。固定床适用于处理量较小的场合，原料适应范围广，

操作简单。根据气流在炉内的流动方向，固定床气化又主要分为上吸式固定床和

下吸式固定床。上吸式固定床炉膛形式基本为简单的圆柱形，早期的下吸式固定
气

床炉膛结构也为简单圆柱形，分别如图1-2、1-3所示，之后为了提高局部反应

强度，又发展了缩口形下吸式固定床和倒锥形下吸式固定床，结构形式分别如图

卜4、1-5所示。

流化床气化是将生物质原料通入气化炉中，气化介质由鼓风机从炉体底部吹

入，全部颗粒被吹起，物料在炉内呈悬浮状态。流化床气化炉内部气化反应速度

进行快，主要用于规模化生产。流化床对物料粒度的均一性要求较严，只能使用

颗粒或粉状原料。与固定床相比，流化床操作较为复杂。按炉子结构和炉内反应

状态，流化床气化可分为鼓泡流化床和循环流化床，分别如图1-6、i-7所示。

斜I 屎封l l气化剂‘- ”’● ●、ruJI’

图1．2上吸式固定床 图l-3下吸式固定床
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斛l l气悄
'’

图1-4带缩口下吸式固定床 图1-5倒锥形下吸式固定床

图l_6鼓泡流化床

生物质气化影响因素

进料

进风口

图1．7循环流化床

影响生物质气化过程的因素很多，除了上述气化介质、气化装置之外，还包

括反应温度、当量比、物料特性等【15,25,26]。

反应温度是气化过程非常重要的影响因素之一。温度的高低决定着反应进行

地快慢。温度升高，反应速度加快，气体热值提高，但也带来一些不良后果，如

热损失增加、对材料耐热性能要求提高，甚至因过热而引起结焦等不正常运行。

气化炉的实际操作温度一般在800—1000℃[271。

当量比是指生物质在气化过程中所消耗的氧量与完全燃烧所需要的理论氧

量之比，是气化过程的另一重要影响因素。当量比大，说明气化过程消耗的氧量

多，反应温度升高，有利于气化反应的进行，但燃烧的生物质比例也增加，产生

的二氧化碳数量增加，气体质量下降。实际运行过程中，当量比一般控制在

6
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0．2-0．3之间【28．30】。

物料的理化特性对炉内反应过程、气流速度、温度分布均匀性等均有重要的

影响瞪1。物理特性主要包括括堆积密度、形状、粒度、水分、流动性、半焦机械

强度、灰熔融性等，化学性质包括挥发份及灰份含量、反应活性等。物料特性与

反应温度、炉内压力等反应条件共同作用，在不同程度上影响着气化过程。

4．生物质气化指标参数

考察生物质气化过程好坏的指标主要包括气化效率、气体热值、气体产率、

焦油含量等。

(1)气化效率

气化效率又称冷煤气热效率，是指单位固体燃料转换成气体燃料的化学能(热

值)与固体燃料的化学能(热值)之比，用力表示，即

"：堡堡篁堡垡垫篁!堕』!!：王堡堡篁主奎!竺：』堡立 (卜1)玎=一 ～上一上，
1

原料低位热值(kJ／kg)

气化效率是衡量气化过程好坏的重要指标，国家行业标准规定叩≥70％1311。

(2)气体热值

气体热值是指单位体积燃气所包含的化学能，单位为kJ／m3。生物质气化所

产生的气体是由多种可燃物组成的混合气体，其热值计算方法为

LHF=∑(葺}三叫) (1—2)

式中LHV为气体的低位热值，工表示物质的体积百分比，下脚标i表示第

i种气体。

(3)气体产率

气体产率是指单位质量原料气化后所产生的气体燃料的体积，单位为m3瓜g。

气体产率可分为湿气体产率(包括水分在内的气体体积)和干气体产率。

(4)焦油含量

焦油含量是指单位体积燃气中所含焦油的数量，单位为mg／Nm3。焦油含量高

低是考核气化产品气一个非常重要的指标参数。我国农业部2001年颁布的标准

NY／T443—2001《秸秆气化供气系统技术文件及验收规范》中明确规定了居民供气

中焦油和灰尘含量小-于50mg／Nm3为合格p21。荷兰应用科学研究组织(TN0)确定

7
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燃气在内燃机中应用，其焦油含量应低于100mg／Nm3，最好f氐-T50mg／Nm3【331。

1．4生物质气化过程焦油生成机理与危害

近年来，生物质气化技术在很多场合均有了成功运行的案例，但是燃气净化

不彻底是阻碍燃气高效利用的至关因素，其中焦油脱除是行业公认的世界性难

题。

焦油是一种可冷凝性烃类物质的复杂混合物，高温时呈气态，常温下为粘稠

状液体，组成成分相当复杂，迄今为止还没有一个对焦油统一的定义。在生物质

热解气化领域，业内人士普遍认为输出产物中常温下可冷凝的那部分有机物质即

为焦油。国内外专家认为焦油更确切地定义是：有机材料在热或部分氧化作用下

产生的大分子芳香类物质，包括苯在内【34d6】。

焦油是生物质气化过程中必有的物质，它生成于气化过程的热解段【37。391。当

生物质原料受热超过200℃时，便开始逐渐发生热分解，大分子之间的链断裂，

生成木醋液、焦油、气体和焦炭等，随着温度的升高，析出的气态产物逐渐增多。

开始产生的较大分子物质一般都是原料原始结构中的一些片断，如左旋葡萄糖、

羟基乙醛、甲氧基酚等，这些物质极不稳定，被认为是初级焦油，随着温度的升

高，初级焦油会进一步发生裂解，进而形成二级焦油，主要是酚类和烯烃类，如

果温度进一步升高，有一部分焦油还会转化为三级焦油等【柏】。当温度达到一定

程度后，焦油几乎可以完全裂解为小分子不凝性气体和碳粒，因此，高温是去除

焦油的关键因素。所以在常规气化过程中，消除焦油的关键环节在氧化段。

焦油性质的不稳定性导致了焦油成分的复杂性，生物质热解过程中产生的焦

油组成成分估计有1000种以上，能辨别出的组分就有上百种，含量超过5％的主

要有苯、甲苯、酚、二甲苯、苯乙烯、萘等物质【411。光学仪器分析显示，苯及5

环以上的碳氢化合物约占焦油总质量的70．90％[421。

影响生物质气化过程焦油生成量的因素很多，包括炉型、反应温度、物料种

类、粒径、停留时间等【43】。其中温度是最大的影响因素，在热解过程中，随着

温度的升高，热解产生的气态产物比率明显提高，焦油析出更加充分。研究发现，

当热解温度达到500．600"C时，焦油产量最大，此时再提高温度，焦油会进一步

发生分解，焦油产量明显降低。国内外学者在对多种气化技术研究中发现，从
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550．1000"C燃气中焦油含量下降幅度在47．90％之间，温度升高到一定程度后，

焦油的裂解会逐渐变缓‘体锎。生物质热解焦油各成分质量分数多少与反应条件及

反应设备有着一定关系。Elliot等人【471通过测定不同热解温度下焦油的成分，发

现在500℃时焦油主要为苯、酚、醚类化合物，600℃时主要为烷基苯酚，700℃

时为一些杂环醚类。

在常规生物质气化过程中，尽管产品气中焦油所占比例非常少，每立方米燃

气中最多不过上百克，但焦油的存在具有很多危害，大体概括为以下几点：

(1)由于焦油在低温时凝结为粘稠状液体，与颗粒杂质一起粘附于设备及

管道内壁，难于清洗，常常破坏系统的稳定运行；(2)轻质焦油如苯、酚等溶于

水后，造成水体的二次污染；(3)焦油中的酸性成分腐蚀用气或发电设备；(4)

焦油在高温裂解时会产生细小碳黑，难以过滤净化，而且不易燃尽，致使工业废

气中微细颗粒物增多，对大气环境产生不良影响；(5)焦油能量高，约占整个生

物质能的5％-15％，这部分能量得不到利用，降低了系统的气化效率；(6)焦油成

分中含量较高的多环芳香烃具有毒性，对接触人员容易造成危害【4引。

综上所述，焦油的存在，不仅破坏系统稳定运行，大大降低了燃气利用价值，

而且容易造成工业废气中微细灰尘颗粒物增多，影响大气质量。因此，焦油的存

在很大程度上阻碍了生物质气化技术的大规模商业化应用。

1．5国内外研究现状

1．5．1气化技术应用现状

生物质气化技术已有一百多年的历史。最初的气化反应器产生于1883年，它

以木炭为原料，气化后的燃气驱动内燃机，推动早期汽车或农业排灌机械的发展。

经过半个多世纪的发展，生物质气化技术已经取得了长足的进步，单台气化炉处

理料量从每小时几公斤增大到几吨，气化发电规模从几千瓦扩展到几十兆瓦，气

化技术应用范围从发电、供热扩展到制氢、合成液体燃料等领域。据统计，在目

前商业运行的装置中，75％采用下吸式固定床，20％采用流化床，2．5％采用上吸式

固定床，另外2．5％采用其他形式的气化系统【49】。

生物质气化发电、供热起步最早，技术最成熟，应用范围最广泛，装机规模
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也最大。从整个发展水平来看，国外比较领先的国家主要有瑞典、美国、英国、

芬兰、意大利等【50,5q，生物质气化整体联合循环(B／IGCC)系统是未来发展的

重点。瑞典V{trnamo生物质IGCC发电厂在1993年到1999年正式运行，是世

界上首家以生物质为原料的整体气化联合循环发电厂，电厂采用循环流化床气化

炉，操作温度950．1000℃，压力18bar，通过燃气轮机产生电力，规模4．2MW，

系统流程如图1．8所示【52】，该厂运行为其它生物质电厂提供了很多宝贵经验。瑞

典能源中心计划在巴西建一座装机容量为20-30MW的发电厂，利用生物质气化、

联合循环发电等先进技术处理当地丰富的蔗渣资源【53】。美国Hawaii大学和

Vermont大学1995年在国家能源部的资助下开展了流化床气化发电工作，分别

建立了处理生物质量为1 00t／d和200t／d的工业装置，并成功投入运行【洲。据报

道，美国有350多座生物质发电站，总装机容量已超过1000MW，单机容量达

10—25MW[s5,5e]。英国ARBRE生物质发电厂1999年建成，设计发电量为8MW，

采用两台常压CFB炉，一台为气化炉，一台为催化裂解炉，操作温度为850．900

℃，同样使用燃气轮机发电，系统整体电效率为31％[57,58】。芬兰坦佩雷电力公司

在瑞典建立一座废木材气化发电厂，装机容量为60MW，产热65MW。意大利

TEF生物质IGCC示范电厂于2002年6月在Cascina建成，生物质消耗量为

8230kg／h，发电规模为16MW，系统发电效率为31．7％【591。
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随着能源需求的不断增长，一些发展中国家也开始了这方面的研究，利用形

式主要是发电、供热、供炊事燃气等，规模一般都相对较小唧一11，如马来西亚

利用气化技术将棕榈、橡胶等加工废弃物转化为电力、炊事燃气等，作为当地能

源的重要补充【62】；印度以稻壳为原料，研制出3．7—100kW多种规格的生物质气

化发电装置【63】；泰国计划在北部以稻壳、甘蔗渣、棕榈纤维等废弃物为原料，

分别建设29MW和1 10MW的生物质气化工厂【“·651。

除了将生物质气化用于发电、供热、做炊事燃气之外，很多国家还开展了其

它方面的研究应用，如制取富氢气体，合成甲醇、二甲醚等液体燃料12-14,q,-691。

加拿大Acharya等人以锯末(粒度0．425．0．5ram)为原料，以水蒸汽为气化剂，

同时在氧化钙的催化作用下研究了生物质气化制氢反应过程，所得产品气中氢气

含量可达54．43％。荷兰Michiel等人提出了一种利用生物质气化结合费托合成技

术得到液体燃料的工艺，气化产生的H2和CO经费托合成后得到不同分子链长

度的碳氢化合物，大部分碳氢化合物脱氢后形成柴油为主的液体燃料，少量短分

子碳氢化合物转化为合成气。

从总体上来看，国外生物质气化装置中发达国家一般规模较大，自动化程度

高，工艺较复杂，但是目前在焦油处理及燃气轮机改造方面还存在不少问题，工

程造价也偏高，限制了推广应用。

我国对生物质气化技术的研究始于上世纪80年代，早期的应用领域也主要

集中在发电、供气等方向。80年代初期就研制了由固定床气化炉和内燃机组相

结合的稻壳发电系统，形成了160kW、200kW两种规格的产品，并得到一定规

模的应用，系统流程如图1-9所示。

图1-9早期稻壳气化发电系统流程图
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经过20多年的努力，已开发出多种固定床和流化床气化炉。“九五”期间，

国家科委安排了“生物质热解气化及相关技术”的科技攻关专题，重点研究开发

IMW大型生物质气化发电技术和农村秸秆气化集中供气技术。利用秸秆、木屑、

稻壳等为原料，生产燃气或电力，建成了IMW生物质流化床气化发电示范系统，

如图1．10所示【‘701，建立了村镇级秸秆气化集中供气系统500多套，如图1．11所

示【_71】。“十五”期间，我国在生物质能利用发面也开展的轰轰烈烈，研制出4MW

生物质气化联合循环发电系统，初步具备产业化应用的条件，近年来，兆瓦级生

物质气化发电系统已推广应用20多套，取得一定的社会、环境和经济效益，展

现出良好的市场前景【72，731。

图1．10生物质流化床气化发电示范系统流程图

管网部分

图1．n秸秆气化集中供气系统流程图

除了发电、供气之外，我国在生物质气化制备富氢气体、合成液体燃料等方

面也有了突破性进展【74’751。大连理工大学高宁波等人利用上吸式气化炉结合多孔
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陶瓷重整反应器开展了生物质气化制氢的研究，每公斤生物质所产氢气可达

79．919t761。中国科学院广州能源研究所和山东省科学院能源研究所，以玉米芯

为原料，采用固定床一步法合成二甲醚工艺，合作建成了年产百吨级的生物质气

化合成二甲醚中试示范装置，调试成功并实现初步运行‘77。78j。

1．5．2低焦油气化技术研究进展

由于农林类生物质通常含有70．90％的挥发份，在气化过程中极易生成大分

子焦油。焦油成为生物质气化技术的共性问题，无论是固定床气化炉还是流化床

气化炉，传统的气化技术所产燃气中普遍存在初始焦油含量高的问题。焦油在高

温时呈气态，与可燃气体完全混合，低温时凝结为液态，与燃气中的飞灰粘结在

一起堵塞输气管道和用气设备，分离和处理极为困难，从而影响后续系统的稳定

运行。焦油的存在，大大降低了燃气的利用价值，成为生物质气化技术推广应用

中的一大重要障碍。

近几年，全球气候变暖形势日益加剧，相关环境保护政策频繁出台，生物质

能作为矿物燃料的一种重要替代能源，其开发利用技术受到了前所未有的关注。

为了开发高效、低焦油的生物质气化工艺，有效解决焦油问题，国内外学者和科

研院所进行了大量探索性地研究。

目前，工业上常用的焦油脱除方法主要是在气化炉外进行脱除，即借助气化

炉之外的一种或多种设备使焦油进行物理或化学转化，如干式过滤法、湿式洗涤

法、静电捕集法、催化裂解法等【52·双79‘821。干式过滤、静电捕集和水洗方式虽

然操作简单、成本低，但是效率不高，另外，为防止二次污染，需要增设额外的

净化和废水处理设备，提高了系统投资，而且处理掉的焦油不能被利用，造成能

源浪费。催化裂解是指在催化剂的作用下使焦油进行有效转化，通常是在专门的

设备中进行，常用的催化剂主要有白云石、镍基催化剂、铁基催化剂等，近些年

也有尝试开发橄榄石负载镍系催化剂的。催化裂解虽然系统简单、能量利用率高，

且对燃气组分有调整作用，但普遍存在催化剂积炭、失活、磨损及应用成本等问

题，且需要再生处理，增加了系统的复杂性和投资。催化裂解方法目前主要用于

实验研究，可商业化应用的专业催化剂系统还没有形成。

另外一种脱除焦油的方法是通过优化炉体结构、调整操作参数、分段通入气
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化介质等措施，在气化炉内将热解段产生的焦油就转化为可燃气体‘83‘s6]。该类方

法是目前研究的热点，也是未来的发展方向。

国外很多专家学者进行了一些研究工作。美国Cao等人彻提出了一种生物

质新型无焦油气化方法，在实验室中以锯末为原料，将流化床反应器分为上下两

个区域，上部为热解还原、焦油裂解和成分重整区，下部为残碳氧化区，空气在

底部和上部两个位置同时通入，所产燃气焦油含量小于lOmg／Nm3，系统碳转化

率和冷气效率分别为87．1％和56．9％。希腊Elefsiniotis等人【881开发的上下吸

两段式生物质气化炉分为上吸式与下吸式两部分，通过关风器进行连接，热解过

程在上吸式中进行，气化过程在下吸式中进行，热解后的残炭落入下吸式气化炉，

热解气体经管道与空气混和后进入下吸式燃烧，温度可达1100—1200℃，焦油在

此处得到裂解，燃气中焦油含量25mg／Nm3．日本Xiao等人【89】提出了一种带内

循环的多阶段流化床生物质气化过程，最终得到了富氢和低焦油的产品气。泰国

Bhattacharya等人【删设计了一种两段式气化炉，第一段产生的热解气体和焦油进

入第二段还原区，在还原区加入二次风产生高温，产品气中焦油含量为

19-34mg／Nm3。

我国部分高校及科研机构也进行了一些相关研究。中国科学技术大学提出了

一种复合式生物质气化炉，在下吸式气化炉近处设一个干馏炉，气化炉燃气出口

与干馏炉的进气口连通，气化炉产出的高温气体余热为原料干燥热解提供部分能

量，同时对燃气中的焦油进行吸附消除，达到降低焦油的目的【引】。中国科学院

广州能源研究所提出了一种生物质复合气化方法，将热解、燃烧、气化、焦油裂

解、重整和组分调控等反应相对分开，实现参数分区控制和优化匹配，同时所有

过程均在一个流化床反应器内完成，相关研究还在进行之中，未见成果报道【921。

山东大学赖艳华等人[93·蚓研究了一种两段气化装置，通过分段供风、优化缩口

结构来降低气化过程中燃气的焦油含量。

尽管国内外学者通过优化炉体结构、调整控制参数等方法对炉内热裂解脱除

焦油进行了一些有益尝试，但还没有成熟有效的工业化应用装置，因此开发稳定

高效的低焦油气化技术仍是目前生物质气化行业共同奋斗的目标。

1．5．3生物质气化过程数值计算现状
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动、燃烧、化学反应、传热等知识，对研究对象建立数学模型并进行数值计算。

随着应用规模的不断扩大及计算机运算能力的提高，数值模拟计算在设计生产过

程中发挥着越来越大的作用。通过数学模型进行模拟试验，可以减少中间试验次

数，缩短放大周期，确定最佳工艺条件。

生物质气化过程反应机理非常复杂，包括分子键的断裂、异构化和分子聚合

等反应，涉及到热力学、流体力学、传热传质和化学反应动力学等学科。根据学

者研究侧重点的不同，模拟整个气化过程的数学模型可以分为两类，一种是热力

学模型，也称平衡模型，另一种是动力学模型，也称机理模型【略100]。早期的数

值计算都是研究人员借助某种计算编程软件，如FORTRAN、BASIC等，针对研究

对象自己编写程序代码来完成庞大的计算任务。随着计算机技术的进步，一些商

业数值计算软件应运而生，如FLUENT、CFX、ASPEN PLUS、MATLAB、CHEMKIN等，

而且根据需要可以在这些软件上进行二次开发，计算手段越来越多‘101-1嗍。

相对煤气化技术的发展，生物质气化技术起步较晚，对生物质气化过程的模

拟计算近些年也才刚刚兴起，由于两者在工艺和装置上存在一定的相似性，很多

数值计算方法是在煤气化数学模型的基础上发展而来的。

l、热力学模型

热力学模型，也称平衡模型，它是基于物质平衡、能量平衡和化学反应平衡
廿

对气化过程建立的一种数学模型。此类模型将整个气化过程作为一个黑匣子处

理，不考虑其内部的多种分解和聚合反应，假定气化过程中的多个异相和同相化

学反应在离开反应器时都达到化学平衡状态，因此不用考虑气化动力学和反应器

的流体力学特性，只要知道操作温度、压力等数据即可给出反应器出口产物分布、

燃气温度等参数。用平衡模型对生物质气化过程进行数值模拟已有不少文献报道

007-109】。Schuster、Watkinson等人【18．11m113】基于纯化学反应平衡理论给出了一个

可以预测燃气的热力学平衡模型，该模型只要给出原料成分组成、温度和气化蒸

汽量等参数，就可以计算出燃气产量、成分、热值及系统气化效率。由于在气化

过程中实际加入的碳并没有完全得到转化，美国Li等人【114】在纯平衡理论模型基

础上，结合试验结果，考虑碳未完全转化情况而引入非平衡当量比因子，提出了

一个可以预测燃气成分、热值及冷气效率的生物质循环流化床气化模型，模型预

测结果除甲烷偏高外其它值与实验结果比较吻合。泰国Jarungthammachote等【11习
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考虑碳活性对甲烷生成反应的影响，修正了甲烷反应的平衡常数，使得模型能够

很好地预测甲烷的生成，但该文献假设生物质中的碳完全转化到气相中，且未考

虑系统散热。廖强、蒋受宝等人【116’117】在纯平衡理论的基础上，引入碳转化率和

热效率两个重要参数，建立了生物质气化数学模型，可以预测产物的气体成分及

热值等参数。邓世敏等人【11 8】假定碳与水蒸汽的反应及碳与二氧化碳的反应达到

平衡，而甲烷生成反应达不到平衡，在计算中乘以某个系数，结合物料平衡、能

量平衡建立了气流床气化炉数学模型。

由于受多种因素的影响，在实际生产中很多反应达不到平衡状态，但是在热

力学模型中可以通过引入碳转化率、非平衡当量因子、热效率等方式进行修正，

因此数值计算结果可以对工程设计或实践中操作参数的调整进行参考性分析。

热力学模型不考虑气化过程传热传质及化学反应速度，避开了讨论复杂的气

化机理和燃料的流体力学特性，求解过程相对简单，因此热力学模型计算结果不

能用来分析炉内反应状态或优化炉型结构等。

2、动力学模型

动力学模型，又称机理模型，是从气化机理出发综合考虑气化动力学特性和

流体力学特性而提出的一种模型。该类模型不仅仅局限于稳态或平衡过程，还可

以模拟气化动态过程。动力学模型是针对某种特定的反应器，对于床内不同的流

动形态采用不同的机理模型，在此前提下，还要考虑原料在反应器内的行为，如

挥发份析出、焦炭的燃烧与气化反应及其动力学特性、能量平衡等因素。由于动

力学模型考虑了具体反应器的内在性质，贴近真实状态，长期以来一直是生物质

气化数值计算研究的重点。

根据炉型结构及炉内运动状态的不同，动力学模型可以分为流化床动力学模

型、下吸式固定床动力学模型和上吸式固定床动力学模型【1协1221。

(1)流化床气化炉动力学模型

根据炉内的运动状态，流化床动力学模型可以大致分为单相全混模型和两相

模型。

单相全混模型是将固体颗粒与气体都看成流体介质，且这些流体相互之间渗

透占据同一空间。该模型通过建立控制单元内的连续方程、各物质反应速率方程、
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动量方程及能量方程求出流体进出单元的速率，根据总物质平衡进行求解。Purdy

和Rhinehart等人1123】针对流化床煤气化装置建立了动态和稳态全混单相模型，探

讨气化炉内瞬态脱挥发份反应及燃烧气化反应。中国科学院广州能源研究所阴秀

丽等人1124】在实验基础上，建立了生物质循环流化床的一维单相数学模型，模型

综合考虑了生物质气化动力学数据、简化的循环流化床基本流体动力学特性和原

料的宽筛分特性，模型预测结果和实验数据基本一致。单相全混模型发展较早，

模型较简单，一般仅用来对实验数据作初步分析。

两相模型是以流化床两相理论为基础的，认为床层内包括两相，即气泡相和

乳化相。中国科学院广州能源所吕鹏梅等人【125】给出了一种生物质流化床气化的

一维稳态两相动力学模型，模型认为在两相中均存在化学反应，考虑两相内轴向

气体扩散，认为热解过程瞬时完成，主要考虑了焦炭、CO、C02、H2、H20、

CH4等物质在床内发生的8个主要化学反应，模型可以预测沿床高方向反应气体

浓度分布。D．Fiashci等人【126J给出了一种一维两相生物质流化床气化动力学模

型，综合考虑了生物质气化动力学及流化床中密相段气泡相和乳化相之间的质量

交换，利用该模型可以预测气化温度和气体成分浓度沿轴向的变化，作者还给出

了某种流化床在不同当量比、压力、床层高度和气速下的最优工况的理论计算结

果。A．Sanz．等人【127，1281等人针对空气为气化介质的循环流化床生物质气化炉给

出了一种一维稳态半经验模型，该模型考虑了12个生物质热解气化动力学方程；

并结合质量和能量平衡方程及一些简化的循环流化床流体力学特性，给出了温度

与主要气体成分的轴向分布、燃气热值、焦油含量、飞灰中碳含量、气体产率的

预测结果，利用该模型还研究了当量比、生物质水分含量、循环流率、二次风风

量和位置及催化剂存在对燃气成分和焦油含量的影响。S．S．Sadaka等人【129】基于

流化床两相理论给出了一种可以预测空气一水蒸汽为气化介质的生物质流化床

气化反应器动态和稳态的理论模型，模型将流化床沿床层高度方向分为射流区、

鼓泡区和栓塞区，每个区假定分别以气泡相和乳化相存在，并计算出两相之间的

传热和传质系数，综合考虑了流化床水动力学、对流和热动力学特性并通过微元

法给出了微分方程组解，模型的输入参数包括流化速度、蒸汽流率和生物质／蒸

汽比，输出参数包括床温、气体成分、气体热值和产气速率。随着模型研究的不

断深入，已有学者在模型中开始考察径向温度、浓度等参数的变化。中国科技大
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学周密等人【130·13u利用CFD软件对流化床生物质气化过程进行了模拟，模型考

虑了湍流、辐射等因素的影响，重点考察了炉内温度分布、气体成分分布及生物

质颗粒的运动轨迹，探索了炉体几何结构、生物质及气化介质通入速率对产气成

分的影响。东南大学王小芳等人【132】提出了一种流化床煤气化过程的三维数学模

型，该模型以欧拉多相流模型为基础，气相采用k．占湍流模型，固相采用基于颗

粒动理学理论封闭模型，引入传热、传质、煤热解、气化过程反应模型，获得了

气化炉内气体成分分布、温度分布以及化学反应速率的变化规律。两相模型由于

比较贴近实际，是发展较好的一种模型，此类模型准确与否很大程度上取决于使

用的动力学参数和流体力学参数，这些数据有些来源于经验公式有些依赖于炉型

结构，不同学者之间差异较大，所以提出的模型也较多。由于试验数据的匮乏及

缺乏足够的实践证明，目前没有完全公认的一种流化床动力学模型。

(2)固定床气化炉动力学模型

与流化床相比，生物质气化所经历的干燥、热解、燃烧和还原四个过程在固

定床气化炉中分区明显，固定床内不同区段床层高度上化学反应有着明显的不

同，致使炉内温度和气体成分的变化显著。根据炉型的不同，固定床动力学模型

可具体分为下吸式和上吸式两大类。由于固定床气化炉各反应区分区明显，根据

研究侧重点的不同，很多学者只选取部分反应区进行模拟。

①下吸式固定床气化动力学相关模型

在下吸式气化炉中，还原反应是整个气化过程的最后一个环节，在气化过程

中起着决定性的作用，很多学者针对还原区进行了动力学研究。丹麦Benny等

人【133】提出了一种下吸式固定床反应器炭气化的一维稳态动力学模型，模型基于

物质守恒、能量守恒和气相(即水汽变换)化学反应平衡，利用

Langmuir-Himhelwood系数重点考察了炭反应动力学活性。该模型认为甲烷生成

于裂解阶段，在还原层甲烷的反应速度很慢，故认为还原层中甲烷和氮气是惰性

的，模型还假定还原层中没有焦油的存在。新西兰学者Giltrap等人[134]针对下吸

式反应器的还原层建立了气一炭反应稳态动力学模型，模型假定还原区项部热解

产物完全分解、空气中的所有氧气燃烧生成C02，模型预测的甲烷浓度偏高，其

它产物与试验值基本吻合。该模型计算过程所需参数较多，很多难以获取，且还

原区顶部的假定与实际工况有些不符，这些条件限制了该模型的应用。印度学者
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Babu等人【1351对C-iltrap等人的模型进行了一定修正，在反应中考虑了炭反应活

性的影响。

上述模拟还原区反应过程时均假定热解气态产物浓度不发生改变，实际过程

并非如此，热解产物因工况不同是发生变化的，它受多种因素的影响，如热解升

温速率、热解温度、停留时间等。Gao、Jayah等人【136·13刀提出了两区模型，主

要考察热解和还原两个反应区。Gao等人假定进入气化炉的所有02都与碳燃烧

转化为C02，热解产生的挥发份气体仅考虑CO、CI-14和H20，且根据原子平衡

得到它们的数量，热解反应得到的气体直接进入还原区，在还原反应过程中考虑

了炭反应活性的影响，主要研究了不同热解升温速率对整个气化过程的影响。

Jayah等人认为热解温度决定热解气的组成，热解气态产物主要考虑了CO、H2、

C02、HEO、CH4和N2，热解气同样作为还原区气体的起始浓度。在实际反应过

程中，热解会产生大量的焦油，而且在氧化层会参与燃烧反应。

在生物质气化过程中，焦油产生于热解段，分解为小分子气体主要在氧化段。

为了研究焦油的裂解情况，法[]Luc Gerun等人‘1381重点研究了下吸式固定床氧化

区的反应机制，利用CFD软件建立了一个轴对称的二维动力学数学模型，模型考

虑了连续方程、动量守恒方程和能量守恒方程，涉及湍流和辐射换热的影响，重

点研究了热解气组成、空气进入速度、空燃比等因素对氧化区焦油裂解的影响。

模型考虑了13个气气同相反应，假定炭粒穿越这一区域速度快，所以忽略了异相

反应。

意大利Colomba等人【1391针对下吸式固定床气化炉分别基于固相和气相的物

质平衡、能量平衡建立了一维非稳态气化模型，结合干燥、热解、燃烧、还原四

个过程的动力学特性对模型进行了求解。该模型可以分析操作条件、化学反应动

力学、传输系数对气化性能的影响，但该模型没有考虑辐射传热对气化过程的影

响。

@上吸式固定床气化动力学相关模型

由于上吸式气化炉所产燃气初始焦油含量很高，所以该类装置实际应用相对

较少，因此对上吸式气化炉气化过程进行动力学研究的学者也不多。

同济大学魏敦崧等人【1加1结合试验对上吸式固定床气化过程进行了动力学模

拟研究，建立了简单的一维稳态数学模型。模型假定物料在干燥层和热解层失去
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全部的水分和挥发份，仅对气化层进行了重点研究，建立了微分方程，利用该模

型可以求得沿炉高方向的温度和气体成分分布，但该模型未考虑辐射换热的影

响。瑞典Yang等人f141】借助上吸式气化炉对高温空气气化过程进行了研究，建立

了一维数学模型，模型将整个气化过程分成干燥、热解和燃烧气化三个阶段，考

虑不同气化阶段的动力学特性，重点考察了空气温度、气化剂中氧含量、给料速

度等因素的影响，获得了炉内温度梯度分布。

动力学模型是从基本物理原理出发，涉及复杂的流动、传质、传热和化学反

应速度等知识，比较符合实际，但模型对动力学参数和流体力学参数非常依赖，

往往造成不同气化炉之间不能通用，要想从动力学角度精确地描述生物质气化这

一过程工作量非常巨大，就目前来讲是非常困难的。

综合上述研究资料，国内外生物质气化技术已经得到了一定程度的应用，且

规模在不断扩大，但是燃气中焦油的存在很大程度上阻碍了大规模商业化进程，

简单高效的低焦油气化技术是生物质气化行业共同努力的目标。生物质气化过程

的热力学及动力学数值模拟计算已开展了不少工作，但是多数模型都没有考虑焦

油的产生及脱除等问题。

1．6课题来源与研究内容

山东省科学院能源研究所自“八五"以来连续承担着多项国家和省级有关生

物质能源利用的科技攻关课题，获得了一批重要基础数据和研究成果，很多技术

实现了工业应用。针对推广中遇到的问题，近些年正在攻克炉内低焦油气化相关

技术，并试图通过数值计算获得一些有价值的相关研究成果。本课题是在山东省

科学院能源研究所承担的山东省自主创新重大科技专项“500kW生物质气化发

电技术与装备研究"(2006GGll070lO)和国家“863’’高技术研究发展计划资助

项目“生物质与太阳能互补的分布式供能系统研究与示范"(2009AA052214)基

础上提炼出来的。

本文选取下吸式固定床为对象，从试验和数值计算两个角度对生物质低焦油

气化关键问题进行研究。本文拟进行以下研究工作：

(1)搭建小型常压热解试验台，研究农林类生物质在移动床中的热解特性，

得出不同反应温度、不同停留时间下气体、液体、固体三种热解产物的组成及变
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化规律，热解试验结果为低焦油气化工艺、热解产物燃烧及焦油裂解动力学建模

研究奠定基础；

(2)深入分析焦油生成机理及裂解条件，借助下吸式固定床气化炉，提出

一种简单易操作的低焦油气化工艺，建立试验装置并进行验证，找到实现低焦油

的运行参数，分析不同条件下燃气组成、燃气热值、燃气中焦油含量等气化指标；

(3)利用Fluent软件，建立固定床氧化区热解产物燃烧及焦油裂解过程的

动力学数学模型，研究热解温度、当量比、进风速度等因素对炉内反应过程尤其

是焦油裂解情况的影响程度；

(4)分析气化过程，引入焦油模化物基本概念，给出气化炉的输入输出物

质，从热力学平衡角度建立考虑焦油的生物质气化过程数学模型，分析空气预热

温度、原料水分、水蒸汽添加率、当量比等因素对燃气热值、气化效率、焦油含

量等指标的影响规律。

21



第2章 农林类牛物质热化学转换相关特性

第2章 农林类生物质热化学转换相关特性

用于气化的生物质原料大部分是农作物秸秆和各种农林加工废弃物，统一称

为农林类生物质。为了整篇文章叙述方便，更好地分析生物质在气化过程中的表

观现象和深层机理，本章概括性地将农林类生物质与热化学转换相关的特性进行

统一说明。

2．1物理性质

原料的物理性质对生物质气化过程有着重要的影响，主要包括水分、形状、

堆积密度、流动性、半焦机械强度、灰熔点等几个方面。

在生物质气化过程中，通常使用自然风干条件下的物料，水分一般在8．20％

之间。过高水分含量的生物质，在干燥过程中需要太多的能量，系统不能实现自

能平衡，在气化过程中需要外加热源。

2．1．1形状

用于气化的生物质原料主要包括农作物秸秆、稻壳、木屑、树皮、枝丫等。

这些原料的形状各异，长短不一，如图2．1所示。

图2-1生物质原料形状

原料的形状对布风均匀性、反应稳定性等都有重要的影响。为了保证料层的

稳定性，应尽量使用形状相似、尺寸相近的原料。利用粉碎或成型装置，可以将

不同种类的原料进行加工处理，使其变成粉状、块状或颗粒状，如图2．2所示。
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2．1．2堆积密度

图2-2加工处理后原料形状

原料的堆积密度是指在自然堆积状态下测量得到的密度，它反映了单位体积

内的物料质量，其值大小直接影响到气化炉和给料装置的设计。图2-3给出了常

见农林类生物质原料的堆积密度‘1421，其中秸秆类物质经过了初步粉碎，尺度小

于40ram。

6∞

‘E
a'
I

=400

螂

懈
鼷

螂200

互

麦秸 玉米秸 稻壳 玉米芯 棉柴 木屑 压块科 颗粒奉斗

图2-3常见农林类生物质原料的堆积密度

从图2-3中可以看出，农林类生物质原料的堆积密度差别比较大，未经压缩

的麦秸、玉米秸的堆积密度每立方米只有几十公斤，木屑的堆积密度接近

300kg／m3左右，压缩后的块料和颗粒料堆积密度明显增大。

原料的堆积密度大，能量密度就高，炉膛可容纳的有效能量就多，越容易形
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成稳定的料层，对气化工艺越有利。

2．1．3自然堆积角

物料自然堆积会形成一个锥体，锥体母线与底面的夹角称为自然堆积角。自

然堆积角反映了物料的流动特性。流动性好的物料在很小的坡度时就会滑落，只

能形成很矮的锥体，因此自然堆积角小；流动性不好的物料会形成很高的锥体，

自然堆积角大。

压块料、颗粒料等堆积密度较大的原料流动性较好，自然堆积角一般不超过

450，在气化器中依靠重力向下移动顺畅，容易形成充实而均匀的反应层。而玉

米秸和麦秸这类密度小的物料，自然堆积后即使底部被掏空，上面的原料依然不

下落，此时自然堆积角已经超过了90。而成为钝角‘1431，因此在气化器里很容易

产生架桥、穿孔等现象，当以这类物质为气化原料时，运行中经常需要用机械或

人工搅动料层，以消除架桥和穿孔。

2．1．4半焦机械强度

生物质受热后析出挥发份，剩余半焦组成后续反应层，因此半焦的机械强度

对反应层的稳定性有着重要的影响。秸秆类原料热解半焦的机械强度很低，析出

大量挥发份后，体积明显收缩，不能保持原有形状，容易在反应层中产生孔洞，

形成不均匀气流，细而散的半焦颗粒降低了反应层的活性和透气性。玉米芯、棉

柴等堆积密度较大的原料形成的半焦机械强度较高，析出挥发份后几乎可以保持

原来的形状，可以形成孔隙率高而且均匀的优良反应层。近几年生物质原料成型

技术有了较快发展，压缩后的块料和颗粒料，其堆积密度、流动性和机械强度都

有了明显改观，明显提高了生物质原料的品质。

2．1．5灰熔点

灰熔点是原料中的灰份达到一定温度以后，发生变形、软化和熔融时的温度，

它与灰份组成有关。生物质中灰的成分较为复杂，基本都以硅酸盐、硫酸盐、氯

化物以及各种金属氧化物的形式存在，当加热到一定温度后，灰的部分成分开始

熔融，随着温度的升高，熔化的成分逐渐增多。由于灰中各成分的熔点并不相同，

因此灰熔点并不是一个固定值，而是一个范围，可用四个特征温度来表示，即变
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性温度、软化温度、半球温度和流动温度。表2．1给出了常见农林类生物质原料

的灰熔点。

表2一l常见农林类生物质原料的灰熔点

灰熔点是影响气化炉操作温度的主要因素，灰熔点低的原料，气化炉操作温

度不能太高，否则会由于灰熔融而引起结渣、结块，影响气流均匀分布，最终导

致工艺失败。木材的灰份含量很低，对气化器工作影响较小，而秸秆类原料灰

份较高，灰熔融后结渣现象不容忽视，因此气化炉的操作温度一般控制在灰熔点

以下。

2．2元素分析及发热值

元素分析是生物质热化学转换的物质基础。由于生物质原料水分含量变化很

大，为了便于问题分析和工程计算，一般均采用干燥基。对于干燥基物料来说，

生物质元素组成主要包括碳、氢、氧、氮、硫。

在能量转换过程中发热值是衡量原料好坏的重要参数。每千克生物质完全燃

烧所释放出的热量称为发热值，又分为高位发热值和低位发热值两种，两者之差

为烟气中水蒸汽的汽化潜热。水蒸汽来源有两个：一个是原料中带入的水分，另

一个是原料中氢元素与氧反应生成的水。表2．2给出了常见生物质原料的元素分

析和高位发热值。

衰2-2常见农林类生物质原料的元素分析
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从表2．2可以看出，干燥基生物质原料中碳含量基本为40．50％，氢含量基本

为5-6％，氧含量基本为35-45％，三种元素总量约占到90％，剩余的为灰份和少

量的硫、氮。在热化学转换过程中，一般都以利用碳氢化合物为目标，重点关注

的是碳和氢的转变，以及与氧的反应，碳、氢、氧构成了反应的物质平衡基础。

碳是燃料中的主要元素，其含量的高低对燃料发热值起着决定性的影响。纯碳不

易燃烧，含碳量越高，燃点越高，点火越困难。碳在生物质中有两种存在形式，

一种是它与氢和氮组成化合物，燃烧时以挥发物的形式析出；另一种是固定碳，

挥发物析出后，在更高的温度下才能燃烧。生物质中氢常以碳氢化合物的形式存

在，氢含量越多，越容易燃烧。氧在转换过程中主要作用是助燃，它的存在相当

于反应物质内具有一个均匀分布的内热源。

在元素组成中，氮是惰性元素，基本不参与反应；灰份对热化学转换也没有

作用，但是灰中钾、钠等碱金属在高温气化过程中容易引起炉内团聚、腐蚀等问

题，已成为秸秆类物料燃烧利用过程中不可回避的难题【l删；硫是有害成分，在

气化过程会转化成H2S、S02、S03等，这些微量气体又会与燃气中的水蒸汽反

应生成亚硫酸或硫酸，腐蚀设备，污染环境。

干燥基生物质原料的热值一般在16．20MJ／kg，与煤相比，是一种能量密度较

低的固体燃料。生物质中氮、硫含量非常低，其不可燃成份主要是灰份，各种原

料高位发热值之间的差值主要由灰份的多少引起。

2．3工业分析

原料的工业分析包括水分、灰份、挥发份和固定碳，其中挥发份是指失去水

分的干燥生物质原料加热后析出的挥发性物质的含量，主要是有机碳氢化合物，

固定碳是指析出挥发份后残留的碳，这些碳与灰份在一起形成半焦。表2．3给出
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了常见生物质原料的工业分析。

表2-3常见农林类生物质原料的工业分析

从表2．3可以看出，干基状态下生物质原料的挥发份一般在70．80％之间，而

固定碳含量小于20％。固定碳的比例对生物质气化装置的设计是非常重要的，在
妊

热作用下生物质析出大量挥发份，剩余的半焦与生物质原料相比，重量和体积均

明显减小，从而引起床层密度和空隙率的显著变化，容易造成床层反应不稳定。
，

2,4生物化学组成

为了有效利用生物质，需要了解生物质的生物化学组成、结构和性质。从生

化角度分析，农林类生物质是由纤维素、半纤维素、木质素以及少量灰份和提取

物组成。纤维素和半纤维素都是由碳水化合物构成的，木质素则是由碳水化合物

通过一系列生物化学反应合成的。提取物是指可溶于水或有机溶剂并可以提取出

来的物质，在生物质中所占比例较少【1451。纤维素、半纤维素、木质素在受热时

转化方向及转化的难易程度各不相同，它们的组成比例会影响到生物质在热解气

化过程的表现行为。表2_4给出了几种常见生物质原料的生化组成。

表2-4常见生物质原料的生化组成(干基)
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从表2．4可以看出，纤维素在生物质的生化组成中所占比例最大，其次是半

纤维素和木质素。从化学结构来看，纤维素是由葡萄糖组成的大分子多糖，受热

时链键断裂，首先分解为葡萄糖，然后葡萄糖脱水形成葡聚糖和左旋葡萄糖，进

一步分解将生成CO、C02、H2、碳以及一些醛类、酮类和有机酸等；半纤维素

不是均一聚糖，是一群复合聚糖的总称，包括木聚糖、甘露糖、葡萄糖、半露糖

等单元，这些聚糖将纤维素和木质素紧密地相互贯穿在一起，半纤维素与纤维素

相比，分子链短且有支链，在受热时更容易分解，可产生更多的气体和较少的焦

油；木质素是一类无定形芳香族聚合物，其基本单元是苯丙烷骨架，同时连接了

多个羟基，结构比纤维素、半纤维素复杂，热稳定性较好‘1妊1501。从链键断裂情

况来看，纤维素热解主要发生在300．375℃较窄范围内；半纤维素主要发生在

225-325℃范围内；木质素在200—500℃范围内均可发生链断裂，但分解速度最

快的区间通常在310-420℃范围内【1511。

生物质热解过程可以看作是纤维素、半纤维素和木质素热解过程的叠加。

2．5本章小结

为了整篇文章叙述方便，在后续章节中更好地分析生物质在气化过程中的表

观现象和深层机理，本章从热化学转换的角度，重点分析了农林类生物质原料的

理化特性，主要包括形状、堆积密度、流动性、半焦机械强度、灰熔点、元素组

成、工业分析、生化组成等。主要得到以下结论：

(1)农林生物质原料种类繁多，形状各异，长短不一，粉碎或压缩处理后

原料外形明显改观，一般为粉状、粒状或块状：

(2)未经压缩的秸秆类生物质原料堆积密度小，能量密度低，因此加料装

置和气化反应装置尺寸均较大，同时原料流动性及半焦机械强度也较差，容易在

炉内形成架桥、孔洞等现象，破坏反应层的稳定性。压缩成型后密度、流动性、
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半焦机械强度均明显提高。为了保证料层的稳定性，应尽量使用形状相似、尺寸

相近、流动性好的原料；

(3)农林生物质原料的灰熔点多数在1000℃左右，为避免结焦，炉内反应

温度应控制在灰熔点以下；

(4)农林生物质原料硫含量非常低，对环境友好；

(5)农林生物质原料固定碳含量少，挥发份含量高，热解后固体剩余物体

积一般都明显收缩，从而引起床层密度和空隙率的显著变化，容易造成床层反应

的不稳定：

(6)从生化角度分析，农林类生物质主要由纤维素、半纤维素、木质素组

成，其中纤维素含量最大，其次是半纤维素和木质素。纤维素热解主要发生在

300．375℃较窄范围内；半纤维素主要发生在225-325℃范围内：木质素在200-500

℃范围内均可发生链断裂，但分解速度最快的区间通常在310-420"(2范围内。
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第3章反应温度与时间对移动床生物质热解产物

分布的影响研究

生物质热解是组成生物质的大分子化合物在无氧或缺氧状态下受热相继发

生断裂，逐步转化为气态物质和半焦的过程。热解是生物质气化过程非常重要的

一个环节，热解生成焦油，热解产物为后续氧化还原反应过程提供物质来源。常

温下，热解产物的形态表现为气态、液态和固态三种，三种产物的比例取决于热

解过程的反应条件。尽管影响生物质的因素很多，但是在常压试验装置中，对热

解产物分布影响最大的条件是反应温度和反应时间。为了更好地组织氧化还原过

程，获得低焦油产品气，有必要深入研究这些条件对生物质热解特性的影响规律。

3．1热解装置及测试仪器

为了较真实地反映热解特性、降低设备放大时的误差，研究生物质在常压条

件下的热解规律，在实验室设计并搭建了一套小型生物质热解试验台。系统流程

如图3—1，实物装置如图3-2，系统处理料量10-15kg／h．

6

图3．1热解装置流程示意图

1．加料器；2管式热解炉；3．半焦收集器；4．冷却器；5．液体收集器；6．气体流量计；7．红外气

体分析仪；8．数据采集与控制系统
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图3-2热解装置实物图

整套热解系统主要由以下几部分组成：

(1)定量加料装置 主要由料仓、螺旋加料器及调速电机组成。加料能力

主要通过调整电机转速来控制。

(2)移动床热解炉 主要由耐热钢管、螺旋推进器、电机、加热部件及保

温层组成。钢管内径为80毫米，材料为1Crl8Ni9Ti；钢管外侧均匀布置电加热

丝，加热段长度为2米；电加热丝外侧是保温层；钢管内部为螺旋推进器，由一

端的电机带动旋转，将物料从一端输送到另一端，电机转速可调：

(3)分离冷凝装置主要包括半焦收集器、冷却器、液体收集器等；

(4)数据采集与控制装置采集的数据主要包括原料重量、燃气流量、反

应温度等，使用涡街气体流量计测量燃气流量，通过热电偶测量热解温度，温度

测点位于管内，数据实时显示监控界面上。

试验过程所用到的测试仪器仪表列入表3一l中。

表3-1热解实验所用测试仪器仪表
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3．2试验方法

1．试验原料

试验原料选用自然风干条件下的玉米秸、稻壳、花生壳，粒度粉碎至5mm

以下，水分10％左右，原料的基本特性详见第2章。

2．冷态试验方法

连接好设备，测试各部件运转是否正常，标定不同电机转速下定量加料器的

加料能力和物料在热解炉中的停留时间，验证试验系统的温控装置是否灵敏。

3．熟态试验方法

从生化角度分析，生物质主要由纤维素、半纤维素和木质素组成；从工业角

度分析，生物质主要由挥发份和固定碳组成。生物质热解过程从本质上来讲就是

链键断裂析出挥发份的过程，可以看作是纤维素、半纤维素和木质素热解过程的

简单叠加，结合三种物质的热解温度范围和分解速度‘151】，同时为了保证热解尽

量充分，试验温度选取在400-800℃之间，反应时间设定在6-24min。

具体试验步骤大致如下：

(1)连接好设备，检查无误；

(2)设定加料器的加料能力和物料在热解炉中的停留时间；

(3)打开电加热器，设定试验反应温度，待热解炉内达到设定温度并稳定

20min后进行试验；

(4)将物料加入到料仓中，开启电机，原料由螺旋推进器送入热解炉中，

原料被加热，同时不断地向尾部移动，至尾部后，固体产物落入半焦收集器，部
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分气态产物冷凝后流入液体收集器，小分子不凝性气体经流量计和真空泵后燃烧

放空；

(5)待系统输入和产出稳定后进行测试。用快速水分分析仪测试物料中水

分含量，统计加料量，记录气体流量，对固体半焦和液体产物取样、秤重。然后

进行下一工况试验，重复上述步骤，完成所有试验。

3．3不同反应温度和反应时间下热解产物分布规律

3．3．1固体产物

热解是生物质不断析出挥发份的过程，热解后的剩余产物一般由少量挥发

份、固定碳和灰份组成，常称为半焦。半焦占输入原料的质量百分比称为产率。

不同停留时间、不同反应温度条件下玉米秸、稻壳热解半焦产率分布状况如图

3．3所示。

Ca)玉米秸 (b)稻壳

图3-3固体产物产率的分布规律

从图3．3可以看出，玉米秸和稻壳热解半焦产率随温度和反应时间的变化表

现出相似的特性。

在同样反应时间内，不同反应温度下半焦的产率相差较大，随着温度的升高，

半焦质量百分比大幅下降。400℃时，玉米秸热解固体产物产率占40％左右，800

℃时，固体产物产率仅占20％左右。随着温度的升高，固体产率明显下降是必然
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的，这是因为温度较低时，水分和低沸点易挥发的物质从原料中先析出，而高沸

点的大分子有机物质仍保留在半焦中，随着温度的升高，这些物质才逐渐转变为

气态。温度升高，意味着有更多的碳氢化合物析出。与玉米秸相比，稻壳灰份含

量高，挥发份含量低，所以不同热解温度下稻壳所剩固体产物数量也多。

同一反应温度下，随着反应时间的延长，固体产物产率略有下降，但变化不

大，说明当生物质颗粒较小时，由于热惰性小，因此反应时间对半焦产率影响很

小。研究发现，当反应温度超过400"C时，农林类生物质在小型热解装置中发生

大量失重的时间段仅为卜3min，之后挥发性物质析出速度大大变缓‘”21。因此，

当反应时间超过这一时间段后，再延长停留时间对最终气、液、固三种热解产物

的组成比例改变很小。

为了评估热解反应深度，利用工业分析仪测试了不同反应条件下玉米秸热解

半焦中挥发份含量，所得结果汇总绘制于图3-4中。

图3_4热解半焦中挥发份含量

从图3．4可以看出，热解温度越高，半焦中挥发份含量越少，反应时间影响

很小。热解反应温度为400"C时，半焦中挥发份含量大约占15％左右，500"C时大

约为10％，600"C时挥发份含量大约为5％，而当热解温度升至800"C时，半焦中

挥发份含量仅占0．5％左右，可以认为热解非常彻底。

3．3．2液体产物

热解气态产物经冷却器冷凝后，一部分会凝结为液体产物，其余部分保持气
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态排出。冷凝得到的液体产物主要包括水和焦油两部分，水来源于两个方面：原

料中的固有水分和原料中氢、氧元素反应牛成的水分；焦油是热解过程中产生的

大分子碳氢化合物，成分相当复杂，焦油的组成和数量与反应温度、反应时间等

因素息息相关。不同停留时间、不同反应温度下玉米秸热解液体产物产率如图

3．5所示。

图3-5液体产物产率的分布规律

从图3．5可以看出，同一停留时间条件下，随着反应温度的升高，液体产物

的产率明显下降；而在同一反应温度下，反应时间对液体产物产率影响同样很小。

400。C时，液体产物的产率接近500,6，而800"C时，产率降低到1696左右。观察发

现，低温时液体产物颜色较浅，而且只有少量粘稠状液体粘附在收集器底部；随

着热解温度提高，液体产物颜色逐渐加深，而且更为粘稠。

之所以发生上述现象，是由于随着热解温度的升高，生物质原料干燥脱水后

便开始逐渐析出挥发性物质，温度越高，析出的挥发性物质越多。纵观纤维素、

半纤维素、木质素的热解主要温度可以知道，当热解温度达到400℃时，大部分

挥发性物质已经析出，因此随着热解温度再升高，尽管还会从生物质中析出一些

挥发性物质，但是气态产物的二次反应扮演了主要角色，大分子不稳定物质如左

旋葡萄糖、羟基乙醛、甲基酚等逐步断裂为较小分子物质烯烃、萘、苯类等，经

过多步断裂反应，才会最终有一部分物质转化为小分子不凝性气体【”31。在焦油

分解的同时干燥热解产生的水蒸汽还会与碳氢化合物发生重整反应，温度越高，

重整反应速度越快【37,38】。这两面的共同作用使得液体产物产率随温度的升高而明
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显下降，而且液体产物中水分含量减少，因此产物变得逐渐粘稠且颜色加深。研

究表明，热解温度在500．600"C时，焦油产量最大；在500"C时焦油的成分主要

为苯、酚、醚类化合物，600"C时主要为烷基苯酚类物质，700"C时为一些杂环醚

类物质M。

3．3．3气体产物

热解气态产物经过冷却去除液体后即可得到常温下的气体产物。由于反应时

间对固体产物和液体产物的产率影响均不大，推理可得对气体产物产率影响也不

大，此处仅将不同反应温度条件下玉米秸的气体产物产率绘制于图3-6中，物料

停留时间f取18min。

图3-6不同反应温度下气体产物产率的变化规律(f=18min)

图3-6显示，反应温度对气体产物产率有着显著的影响，在400"C时，产率

低于10％，800。C时却超过了55％。这是由于热解是组成生物质的大分子碳水化合

物链键逐步断开的过程，随着温度的升高，大分子逐步断裂为小分子，从而使气

体产物产率提高。

常温下热解气体产物主要由HE、CO、C02、CI-14、轻烃CmHn．组成。CmHn．

主要包括C2I-h、C2H6和C3+等(C3+指分子式中碳原子数大于等于3个的不凝性

气体)。停留时间18min、不同反应温度下玉米秸热解气体产物成分如图3．7所

示，550℃反应温度、不同停留时间下玉米秸热解气体产物成分如图3．8所示。
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4∞450 500 550∞O 6∞7∞7∞8∞

反应量度，屯

图3．7气体成分随温度的变化(f=lgmin) 图3-8气体成分随时问的变化(T=55012)

从图3．7可以看出，反应温度对燃气的组成有重要的影响。随着热解温度从

400℃升高到800℃，气体产物中H2含量显著升高，从3％左右升高至35％左右；

CO和C02含量均明显下降，分别从32．8％、43．9％下降到19．4％、19％；CI-14含

量从8．3％上升到18．8％；CmHn的含量在4．4-7．7％之间，约在500—600℃时含量

最大。

之所以出现上述现象，是由于随着热解温度的升高，碳水化合物中的氢元素

更多的裂解为单质氢释放到燃气中，从而使H2含量显著上升。热解温度较低时，

CO和C02含量较高，是因为组成生物质的纤维素和半纤维素等化学结构单元中

含有大量的含氧官能团(羧基、羰基和羟基)，这些官能团在较低温度下便可裂

解为小分子气体，如羧基生成C02、羰基生成CO、羟基形成H2011541，随着温度

的升高，它们继续与碳和水蒸汽发生二次反应，因此浓度逐渐降低。气体产物中

CH4的来源主要包括：较低温度时的脱甲基反应、较高温度时的醚键断裂等【152’

154】。热解温度越高，大分子碳氢化合物裂解出的CH4越多，但同时CI-h也会分

解，生成炭黑和氢气，气体产物中CH4体积浓度的变化是这些反应综合作用的

结果。CmHn的变化存在类似的平衡机制，一方面较大分子的物质逐步裂解为

CmHn，另一方面CmH。又裂解为CH4和H2。

对比图3-7和图3-8可知，与反应温度相比，停留时间对气体产物成分的影

响要小得多。随着停留时间的延长，H2含量略有增加，CO和C02含量略有下降，

CH4和CmH。基本不变。
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3．3．4不同种类生物质热解产物组成比较

为了比较不同种类生物质热解产物的状况，将反应温度550℃、停留时间

18min下玉米秸、稻壳、花生壳热解产物的分布绘制于图3-9中。

兽
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籁
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碥
喧

45

40

10

5
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玉米秸 花生壳 稻壳

图3-9 550℃时不同生物质原料热解产物的分布状况(r=18min)

从图3-9可以看出，当热解温度在550℃时，不同生物质原料固体产物和液

体产物产率基本都在35-40％之间，气态产物基本都在20．25％之间，这说明在同

一热解装置相同热解温度下，农林类生物质原料热解产物比率相差并不大，热解

特性具有一定的相似性。在热解过程中，对气、液、固三种产物比例影响最大的

是原料中挥发份比例及生化组成结构，其次是灰份含量及原料的质量密度等。农

林类生物质原料挥发份含量一般都在70．80％之间，在组成结构上基本都是由相

似的结构单元通过各种乔键(如．O．，．CH2等)连接而成，这些结构单元都具有

较多含氧宫能团、脂肪烃结构和较少的芳香族结构[152J。气、液、固三种产物分

布上的少量差异主要是由于原料中挥发份比例、生化组成结构和灰份含量的不同

所引起。

3．4本章小结

热解是生物质气化过程非常重要的一个环节，热解生成焦油，热解产物为后

续氧化还原反应过程提供物质来源。为了更好地掌握焦油生成特性、组织氧化区

燃烧过程，本章在搭建的移动床热解试验台中主要研究了农林类生物质的热解特
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性。资料研究表明，在同一装置中，对热解产物分布影响最大的是反应温度和反

应时间。通过大量实验，得出了农林类生物质在不同热解条件下气体、液体、固

体三种热解产物的组成和变化规律，结果表明：

(1)在小型常压移动床热解装置中，对热解产物分布影响最大的反应条件

是反应温度，由于热惰性小因此反应时间影响很小；

(2)随着反应温度的提高，大分子碳氢化合物逐步裂解，固体、液体产物

产率明显下降，气体产物产率明显上升，在400"C时固体、液体、气体产物产率

分别约占40—45％、45—50％、7—10％，800℃时固体、液体、气体产物产率分别约

占20—30％、12—18％和55—60％；随着反应时间的延长，固体、液体、气体产物比

率变化规律同反应温度提高类似，但变化幅度很小；

(3)随着反应温度的升高，半焦中挥发份含量越来越低。反应温度为400

℃时，半焦中挥发份含量大约占15％左右，500℃时大约为10％，600℃时大约为

5％，而当热解温度升至800℃时，半焦中挥发份含量仅占0．5％左右；

(4)常温下热解气体产物主要由H2、CO、C02、CI-h、轻烃CmHn．组成，随

着温度的提高，H2含量显著上升，400℃时约占3％，而800℃时升高至35％左右；

CO和C02含量均明显下降，分别从32．8％、43．9％下降到19．4％、19％；CI-h含

量从8．3％上升到18．8％；CmH。的含量在4．4—7．7％之间；

(5)在同一热解装置相同热解温度下，不同种类生物质原料的气、液、固

三种热解产物之间的比例相差并不大，农林类生物质原料热解具有一定的相似

性，少量差异主要由于原料中挥发份比例、生化组成结构和灰份比例的不同所引

起。

热解试验结果为后续章节分步式固定床低焦油气化工艺的设计、氧化区热解

产物燃烧及焦油裂解动力学建模等问题研究奠定了基础。
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第4章分步式固定床生物质低焦油气化试验研究

4．1生物质低焦油分步式气化工艺的提出

在生物质气化过程中，焦油生成于热解段，主要消除于燃烧段。焦油在高温

时呈气态，低于200℃时开始冷凝，变成黏稠状液体。常温下焦油容易和灰粘结

在一起，难于净化处理，堵塞输气管道和用气设备，影响系统的稳定运行。焦油

的存在很大程度上影响了生物质气化技术的商业化应用，因此应该尽可能采用化

学法炉内脱除焦油，从源头上控制焦油的产生。

根据前面的叙述可知，炉内脱除焦油有两类方法：一个是热裂解，一个是借

助催化剂进行催化裂解。大规模工业装置中依赖催化剂脱除焦油很难实现长期稳

定运行，主要原因是催化剂容易因积碳、磨损而失活，需要再生处理。热裂解脱

除焦油最重要的是温度，因此生物质气化过程中燃烧区稳定的高温环境是炉内热

化学法去除焦油的关键。然而传统的气化技术，无论是固定床还是流化床，热解、

燃烧、还原各反应层在物理空间上分界不是很明显，而且常常存在交叉，受原料

灰熔点的限制，气化炉的实际操作温度一般在800-1000℃，此时许多焦油还不

能得到充分分解，因此燃气中焦油含量较高。上吸式气化炉出口燃气中焦油含量

非常高，可达509／Nm3，主要是由于热解气上行经历干燥区后直接排出炉体，含

焦油的热解气几乎不经历高温区，燃气中焦油主要是初级焦油和二级焦油；下吸

式气化炉出口燃气焦油含量较少，约为29／Nm3，下吸式气化炉中热解气不仅经

历燃烧的高温区，而且之后气体下行还要经过碳床，起到一定的过滤作用，气化

燃气中的焦油主要是三级焦油；流化床气化炉介于两者之间，炉体出口燃气中焦

油含量约为69／Nm3，主要为二级和三级焦油‘34,42,93,1551。生物质原料密度小，挥

发份含量高，热解过程会析出很多挥发份，热解后原料体积大大收缩，各反应层

交叉在一起致使炉内常常产生孔洞，出现烧穿、偏流等现象，破坏反应层稳定性。

为了使焦油充分裂解，就应该提供稳定的满足焦油裂解条件的高温环境。

从文献综述资料中可以知道，为了保证焦油裂解的高温环境，国内外学者已

经提出了一些低焦油气化工艺，如分段供风、炉内分区等方案，但很多方法还在

实验室研究中，有的难于运行操作，有的难于真正实现低焦油气化，还未见到工
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业化运行的高效热裂解低焦油气化装置。

根据前述分析可知，为了使焦油充分裂解，需要提供一个稳定的高温环境，

为了实现这一目的，就必须避免各反应层之间的交叉，使焦油裂解环节在物理空

间上不受热解还原过程干扰，即利用分步式方法实现低焦油气化过程。

本章借助下吸式固定床反应器，提出了一种简单易操作的分步式低焦油气化

工艺。

4．2分步式固定床低焦油气化工艺

分步式固定床低焦油气化工艺是将气化过程中的干燥热解和氧化还原几个

过程在物理空间上相对分开且分步进行。气化装置主要由热解反应器和气化反应

器组成，整个工艺包括加料装置、气化装置、过滤冷却装置、燃气输送装置和出

灰装置几个部分，工艺流程如图4一l所示。 。

圣

图4_1分步式固定床生物质气化工艺流程示意图

分步式固定床生物质低焦油气化过程的具体工艺流程为：

生物质原料经加料器送入热解反应器，在外热源的作用下受热首先脱除水

分，随着温度的升高，组成生物质的纤维素、半纤维素和木质素链键逐渐断裂，

挥发份从颗粒表面析出，形成初级焦油，但是初级焦油不稳定，受热继续发生分

解，生成二级焦油，物料在外力的作用下不断向前推进；热解产物(包括热解气
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和固体半焦)落入气化反应器，在重力和引风机作用下下行，在气化反应器的上

半部，即氧化区，与通入的气化介质发生强烈的燃烧反应，放出大量热量，通过

控制气化介质的数量，调整氧化区的温度，使其保持在高位运行，大分子重烃类

物质得到充分裂解，不完全燃烧后的具有较高温度的气态产物(包括C02、CO、

H2、CH4、N2、H20等)进入下部炽热的炭层，继续与半焦发生还原反应。由于

还原反应都为吸热过程，随着反应的进行，还原层温度逐渐降低，直至反应结束，

完成炉内整个气化过程，燃气经气化炉出口排出。由于燃气温度较高且含有飞灰，

在使用冷煤气的场合燃气需要经过简单过滤冷却。

在热解反应器中物料脱水后发生的主要反应为：

生物质一鐾蛊■初级焦油+小分子气体+半焦：

初级焦油—至垦lb二级焦油+小分子气体。
在气化反应器的氧化区发生的主要反应为：

半焦+D2哼CD2；

半焦+D'一CO；

2C0+02—争2C02：

2皿+D2专2％0：

焦油+O 2—'1-12+CD+CH4+C02+H20；‘—————；

焦油—骂如+CO+c～+C02+H20+炭。
在气化反应器的还原层发生的主要反应包括：

c+c02—'2C0

c+HpjCO+1-12

CO+H20-9,C02+H2

C+2皿D寸CO：+2致

CH4+马O◆CO+3H2

传统下吸式固定床气化炉中，物料从顶端落入，燃气从下部排出，干燥、热
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解、氧化、还原几个过程界限并不分明，而且经常存在层的交叉，分步式固定床

生物质气化工艺人为地将干燥热解和氧化还原过程分开在两个容器中进行，其主

要优点是：

(1)可以更有效地组织热解产物的燃烧过程，保证稳定的高温环境

将热解和氧化过程分开进行，可以单独控制反应参数，减少热解和氧化过程

在空间上的相互干扰。原料经过热解以后，所形成半焦的流动性与原有生物质原

料相比有了较大改观，热解产物可以很容易地穿过氧化区进入还原层，这样可以

更加有效地组织燃烧过程，容易形成均匀稳定的高温环境，保证重质焦油的深度

裂解，还可以避免因局部过热而引起的结焦现象。

(2)装置结构简单，容易控制

分步式固定床生物质低焦油气化装置由热解反应器和气化反应器两个设备

组合而成，热解反应器结构为夹层式的螺旋推进器，气化反应器为传统的下吸式

固定床，因此组合后整体结构简单；螺旋推进器只需设定电机转速，在运行过程

中无需其它操作，气化反应器只需设定炉排转速，调整气化剂通入量即可，所以

本气化装置秉承了传统下吸式气化炉操作简单、容易运行的特点。

(3)在热解反应器中，采用机械输送方式，提高了原料适应性

由于农林类生物质原料形状、密度、水分差别较大，在固定床中容易出现架

桥、孔洞、下料不畅等现象，从而引起反应穿孔、产气不均等问题，采用强制推

进的机械输送方式，不但可以保证热解反应层的稳定，而且还可以通过控制推进

速度，方便调整热解反应时间，这两方面作用同时均提高了原料适应性。

4．3试验系统简介

依据上述工艺，设计并建立了一套分步式固定床生物质低焦油气化试验台，

整套系统包括加料装置、燃气发生装置、净化冷却装置、氧气发生器、蒸汽发生

器、数据采集与控制装置、风机水泵等几个部分。

4．3．1设备设计与系统建设

设备设计首先要确定系统规模，根据规模大小确定设备具体参数。为了尽可

能降低系统放大时的误差，结合实际情况，系统规模原料处理量选取为
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40．60kgJh。热解所需外热源选用燃烧柴油产生的烟气。

l、燃气发生装置设计

燃气发生装置是整个气化系统的关键核心设备，为此单独进行介绍，具体包

括热解反应器和气化反应器。

热解反应器选用带夹层螺旋推进装置，根据原料处理量、原料密度、物料填

充系数、停留时间等因素综合确定壳体直径。夹层内部输送物料，夹层外部输送

烟气；物料由中心螺旋轴携带不断旋转前移，同时被外部烟气间接加热。热解反

应器一端与气化反应器直接相连，一端与减速电机相连。物料在其中的停留时间

通过调整电机转速来控制，设定在6-30min可调。材料以Q235A为主，少量选

用1Crl 8Ni9Ti。

气化反应器选用带喉口的下吸式固定床气化炉型式，炉体直径根据气化强度

确定，炉体高度为氧化区、还原区、灰层、灰室、出气腔等几部分高度之和。在

氧化区，热解产物与气化介质混合发生扩散式燃烧反应，形成均匀稳定的高温环

境，促使焦油强化裂解。与传统下吸式固定床气化炉不同，分步式固定床气化反

应器的氧化区以气空间为主，几乎没有料层的填充，与热解气态产物相比，热解

半焦密度大得多，在重力及引风的作用下半焦以下行为主，多数来不及反应即落

入下方的料层。尽管气化介质与热解产物一经碰撞立刻会被消耗掉，单纯氧化反

应过程非常短暂，而且在炉内所占空间高度非常小，但是为了保证燃烧前后产物

的充分混合，分步式固定床气化反应器中氧化区高度远大于传统气化炉中氧化区

高度。还原区的高度主要取决于还原反应速度进行的快慢，影响因素主要有料层

温度、半焦粒度、反应活性等，高度一般取600．1000ram。

2、其它设备设计与选型

定量加料装置主要由料仓、螺旋绞龙输送部件及调速电机组成。为了防止物

料在料仓中架桥，料仓中设有机械搅拌部件。加料量主要通过调整电机转速来控

制。料仓直径1．5米，高1米，可容纳3-4个小时的原料量。

净化冷却装置包括旋风除尘器、袋式过滤器和间接水式冷却器。从气化炉出

来的燃气一般在400．500。C，并携带一定量飞灰颗粒，需要净化处理后才能使用。

由于燃气中几乎没有了焦油，本套装置采用全干式处理方法，避免了传统水洗焦

油带来的二次水污染问题。旋风除尘器结构采用长锥体型式；袋式除尘器设计为
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两路，滤袋选用耐高温的氟美斯材料，通过阀门切换，采用离线清灰方式。间接

水式冷却器采用常规结构型式，为圆柱形。

热源发生装置由燃烧机和热风炉两部分组成，通过燃烧柴油产生高温烟气，

通入热解反应器烟气侧，为热解反应提供所需能量。经计算，当原料预热到

400-600℃，该工艺干燥热解过程所需柴油率为2．5-3kg／h。

蒸汽发生器和氧气发生装置均外购，其中蒸汽发生器的额定蒸发产量为

50kg／h，额定工作压力O．7MPa：氧气发生装置即制氧机，采用变压吸附方式，

额定产量为10Nm3／h，纯度为90％以上，出口压力为0．4MPa。

3、建成后的试验系统

建成后的分步式固定床低焦油气化系统如图4．2至图4．5所示。

Ca)二层主体设备 (b)一层主体设备

图4-2分步式固定床生物质气化系统主体设备

图4-3定量加料装置 图4-4蒸汽发生器
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图4-5氧气发生装置

4．3．2数据采集与测点分布

为了摸清系统运行过程中的主要参数，关键数据的采集与控制以工控机为核

心，采用串行总线和分布式模块结构形式，对系统中的温度、压力、成分等参数

的模拟量或开关量进行采集，工控机在组态软件的支持下，每秒对多路数据进行

采集、转换和储存。少量数据采用现场显示、人工记录的方式，系统中采集的压

力、温度测点分布见表4．1。

表4-1整套装置温度、压力测点分布一览表
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4．4试验方法与测试仪器

根据实际条件，试验采用玉米芯为原料，自然风干状态，无需粉碎，原料的

基本特性详见第2章。

4．4．1冷态试验

l、单机试验

单机试验基本在系统安装之前完成，主要用来检测各分设备运转是否正常，

标定一些运转设备在工作状态下的匹配关系。

(1)标定加料器送料绞龙转速与加料量的关系

定量加料器减速电机选用涡轮蜗杆形式，通过旋转电机手轮调整转速。手轮

所转圈数与送料绞龙转速及拨叉转速之间的关系见表4．2。送料绞龙转速与加料

量之间的关系如图4．6所示。

∞
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—I柚

棼

罴∞

20
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5 10 15 20

送料绞龙转速／r．min一

图4_6定量加料器送料绞龙转速与加料量的关系

47



山东大学博士学位论文

(2)标定热解反应器转速与物料停留时间的关系

热解反应器减速电机选用摆线针轮形式，通过旋转电机手轮调整绞龙转速，

从而改变物料在热解反应器内的停留时间。手轮所转圈数与热解反应器绞龙转速

之间的关系见表4．3。热解反应器绞龙转速与物料停留时间之间的关系如图4．7

所示。

48

表4．3 手轮所转圈数与热解反应器绞龙转速的关系
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图4-7热解反应器绞龙转速与物料停留时间的关系
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2、联机试验

连接好各设备，检查各部件是否牢固可靠，查看各处阀门开关是否正常；单

机启动，开启系统中水泵、电机、风机等各运转部件，检查运转及电气设备是否

正常；检查水封等处水位是否正常；检查各处仪器、仪表及测试取样系统是否处

于正常状态，验证温控装置、数据采集系统是否正常；进行系统气密性试验；标

定罗茨风机在不同回流开度下的气体流量。

4．4．2焦油测试方法

燃气中焦油等杂质测试方法，参照国家标准GB 12208．90《城市燃气中焦油

和灰尘含量的测定方法》进行，取样系统如图4．8所示。

气谴方同

图4-8焦油取样系统

1、阀门?2、取样器?3、湿式气体流量计

测试原理即让一定流量的燃气通过已知重量的滤膜，以滤膜过滤前后的增重

和流过滤膜燃气的体积，计算出燃气中焦油等杂质的含量。取样时，燃气流速不

能太快，以3．5--4L／rain为宜，焦油及灰尘捕集量不小于2mg。滤膜的材料为超

精细玻璃纤维，取样前后都在干燥器进行干燥，用变色硅胶吸附滤膜中的水分，

干燥2h后称重，继续干燥30min后再次称重，直至前后两次称重之差不超过

0．3mg为止。
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4．4．3测试仪器

整个试验过程所用到的测试仪器包括水分分析仪、自动量热计、机械磅、分

析天平、气体分析仪、马弗炉等，详见表4_4。

表4-4分步式固定床低焦油气化系统试验所用测试仪器

4．4．4热态试验方法

利用所建分步式固定床低焦油气化装置，主要研究热解反应温度、氧化还原

温度、当量比、气化剂种类等因素对产品气的组成、焦油含量、气化效率等指标

的影响规律。试验步骤大致如下：

(1)测量原料中水分含量，称取并计量加入料仓中的原料，待用。

(2)预热系统：开启烟气引风机、燃烧机，启动热解反应器，调整电机转

速，控制热解反应器烟气入口温度在适宜的范围。
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(3)启动试验：当热解反应器出口温度达到目标值后，开启冷却水泵、罗

茨风机；启动定量加料器，调整电机转速至所需值；调整罗茨风机回流，使气化

炉顶端始终保持在微负压状态、观察系统各处阻力情况。

(4)运行调整：①观察气化炉内碳层高度，适时调整，使其距喉口处的距

离保持在300mm左右，调整气化剂流量，使喉口处温度保持在800．1200℃之间，

保证炉内燃烧还原稳定，保证燃气质量；②调整配风及冷却水流量，保证热解反

应器烟气入口温度、袋式除尘器燃气入口温度、罗茨风机燃气入口温度都在合理

范围内；③观察炉排及系统各处阻力，适时转动炉排、开启袋式除尘器喷吹系统，

在线排灰，保持系统正常稳定运行，摸索出灰规律。

(5)测试：待工况稳定运行后，取某一时间段，记录该工况反应条件，并

测取试验数据，主要包括该时间段内加料量、出灰量、出气量、燃气成分、焦油

含量及灰中含碳量等。测试完毕后，转入下一工况，重复上述步骤。

4．5低焦油气化系统试验结果

4．5．1反应温度的影响

在分步式固定床生物质气化过程中，反应温度包括热解区温度、氧化区温度

和还原区温度。根据第3章试验结果可知，在小型常压热解装置中对产物组成影

响最大的因素是热解反应温度，停留时间影响很小。热解产物是气化反应器的入

口物质，在气化反应器中将进一步参加氧化还原反应，所以热解温度将对最终产

品气组成产生一定影响。氧化区是热解产物燃烧的地方，同样也是焦油裂解的关

键场所，氧化区放出的热量同时还为还原反应提供所需能量，氧化区温度越高，

还原区温度也相应增加，还原反应进行地就越充分，这是一个自适应过程。当然

整个操作温度还受灰熔点的限制，要控制在灰熔点以下。因此，反应区温度的高

低是产品气好坏的重要决定因素之一。

干燥热解为吸热过程，在实际气化过程中结合具体工艺，所需热源通常可以

使用系统余热，本试验装置选用燃烧柴油产生的高温烟气。综合分析第3章试验

结果，根据工程上通常可获得的余热温度，结合设备材料、造价、寿命等多方面

因素，在分步式固定床低焦油气化装置中热解温度选取在390．550℃之间，停留
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时间设定在12min左右。当以常温空气为气化剂、当量比在0．25时，不同反应

温度下分步式固定床玉米芯气化的试验结果如表4．5所示。

表4-5不同反应温度下燃气成分和焦油含量

注：表中成分数据为体积百分数

表4—5可以看出，当量比一定时，热解温度、氧化区温度对燃气成分、燃气

热值有着重要的影响。

在其它条件不变的情况下，热解温度从390"C提高到550℃，氧化区温度相

应也增加，这是由于氧化区热解半焦的下落速度较快，氧化区内以燃烧气态物质

为主，热解温度提高后，析出的气态物质增多，在氧化区可燃烧的气态物质也增

多，所以氧化区温度升高。．

随着热解温度及氧化区温度的升高，产品气中CO、H2含量增加，但增长幅

度逐渐减缓，C02含量先增加后降低；在热解温度较低时，随着热解温度的升高，

C地、02含量降低，当热解温度升到一定值后，两者含量变化已不明显；燃气热

值逐渐增加。这是由于ER数量不变，随着热解气态产物的增多，氧化区燃烧变

得相对更加不充分，随着氧化区温度的增加，焦油裂解完善程度提高，还原层温

度增加，还原及重整反应进行得更加充分，因此CO、H2含量增加，C02含量先

增加后降低，燃气热值提高，成分及热值的变化幅度逐渐减小说明温度的影响减

弱，反应越来越接近平衡，当达到一定程度后02及CH4的含量几乎不再怎么变

化。
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从表4-5中还可以看出，反应温度对焦油及灰尘含量影响非常大，当氧化区

温度低于900℃时，每立方米燃气中焦油及灰尘含量几百毫克，当氧化区温度在

950℃左右时，每立方米燃气中焦油及灰尘含量在几十毫克，当气化温度超过

1000℃时，每立方米燃气中焦油及灰尘含量已经小于10毫克。这是因为温度越

高，焦油裂解越彻底，尽管焦油裂解会产生非常细小的炭黑，但是在热作用下炭

黑有自然团聚现象，团聚后大部分颗粒仍然可以被布袋过滤掉【1561，因此温度越

高，焦油及灰尘含量越少。

分析表4-5中的数据，当以空气为气化介质、当量比0．25时，最佳气化工

况为热解温度超过450℃、气化温度超过950℃，此时产品气热值在5000kJ／Nm3

左右，焦油含量小于20mg／Nm3，气化效率)72％。对比文献[15][93]数据，与

传统气化炉相比，分步式固定床气化技术所产燃气焦油含量大大降低，H2含量

有所增加，燃气热值略有提高。

为了综合评价反应进行的深度，测量记录稳定状态某时间段内总出灰量和总

加料量，两者比值即为总出灰率；称取不同工况下灰样，并借助马氟炉进行了燃

烧测试分析。当量比O．25时，不同热解温度下灰渣相关参数列入表4-6中。

表4-6不同工况灰渣相关参数

在生物质气化过程中，总出灰率有两个决定因素，一个是原料中的灰份含量，

再一个就是反应深度。从表2．2可知，玉米芯干基状态下的灰含量为2．83％，通

过表4-6我们可以看出，随着反应温度的增加，反应加剧，出灰率和灰中含碳量

都逐渐降低，碳转化率升高。在分步式固定床低焦油气化装置中，碳的转化效率

通常在90％以上。

4．5．2当量比的影响

当量比是指生物质在气化过程中所消耗的空气量(氧量)与完全燃烧所需要
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的理论空气量(氧量)之比，是燃气品质的重要影响因素。以常温空气为气化剂，

热解温度控制在约450"C，玉米芯在不同当量比条件下的气化试验结果见表4—7。

表4-7不同当量比条件下产品气有效成分体积含量及热值

从表4—7可以看出，随着当量比从O．23提高到0．3，氧化区温度升高，燃气

中CO、CI-h含量下降，H2含量略有增加，燃气热值降低，焦油及灰尘含量下降。

这是因为热解气态物质一定时，随着当量比的提高，氧化区燃烧掉的物质增加，

放出的热量增多，尽管焦油裂解会吸收一部分热量，但氧化区温度整体仍呈上升

趋势，产品气热值降低，焦油及灰尘含量下降。CO含量下降，是因为ER增加

以后，在氧化区生成的CO含量明显减少，C02含量增加，尽管在还原层会生成

一部分CO，但是由于还原时间较短，达不到平衡，仍不如氧化作用影响大，所

以CO含量下降，下降幅度逐渐减少是由于氧化区温度提高以后还原区温度也相

应提高，还原作用加强；CI-h含量下降说明燃烧作用对其影响要大于焦油裂解作

用；H2含量是燃烧、焦油裂解、蒸汽重整等共同作用的结果，表现较为突出的

是ER提高以后整个反应层温度提高，蒸汽重整作用加强。

4．5．3气化剂种类的影响

在生物质气化过程中，常用的气化剂有空气、氧气、空气．水蒸汽等。

当量比O．25．O．3、热解温度400．500℃、气化温度950．1050℃条件下玉米芯分

别以空气、富氧气体(氧体积浓度90％)为气化剂时所得到的燃气成分列入表

4-8中，某段试验时间内燃气成分的变化曲线如图4-9、图4．10所示。

综合分析表4．8、图4．9、4．10可以看出，富氧气体(氧气积浓度90％)气化

指标要明显优于空气气化，使用空气气化时燃气热值在4．2．5．3 MJ／Nm3，富氧气

体气化时燃气热值在7-9．5 MJmm3。当以富氧气体为气化介质时，燃气中H2和
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CO的变化范围都在26．38％之间，且波动趋向一致，两者的体积比接近1：1，

总体积含量超过60％，是一种优质的化工合成气。由于制备富氧气体要使用较多

的电能，若气化最终产品目标附加值较低时一般不经济，所以富氧气体气化一般

用在化工合成以制取液体燃料的场合较多。

表4遗空气、富氧气体为气化剂时分步式固定床气化燃气成分

'皓娜1珏_埘17翻棚1擒舶17彻仃1螂17：麓棚仃嚣∞仃：冀珈仃薯脚

时目

图4．9空气气化某一时间段气体成分 图4-10富氧气体气化某一时间段

实时变化曲线 CO、1t2实时变化曲线

众所周知，水蒸汽对燃气成分具有一定的调整作用。为了分析水蒸汽在气化

过程中的作用，当以空气为气化剂时，当量比为0．3，在其它条件不变的条件下，

研究了水蒸汽加入前后有效气体成分及氧化区温度的变化情况，并将其列入表

4．9中。

从表4-9中可以看出，水蒸汽加入后，氧化区温度有所降低，燃气中H2含量

明显提高，CO含量下降，CH4含量增加，气体热值升高。这是因为水蒸汽加入

后，会主要促进下列反应的发生：

c|D(g)+H20(g)付CD2(g)+H：(g) (4—1)
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焦油+仍D_飓+CH一+CO+⋯．． (4．2)

CH4(g)+H20(g)H CO(g)+3H2(g) (4—3)

c(s)+H2D(g)七争CD(g)+皿(g) (4-4)

C(s)+2H：(g)H CH4(g) (4—5)

水蒸汽变换反应以吸热反应为主，因此氧化区温度有所降低；从成分变化结

果来看，水蒸汽加入后主要影响的应该是前两个反应，即(4．1)和(4．2)。

表4-9水蒸汽加入前后有效气体成分及炉温的变化情况

4．6本章小结

在生物质气化过程中，焦油产生于热解段，主要消除于燃烧段，为实现低焦

油气化过程，就要保证焦油裂解所需的高温环境，避免各反应层在物理空间上的

交叉，本章提出了分步式气化思想，依托下吸式固定床气化炉，设计了分步式固

定床低焦油气化工艺。

分步式固定床气化工艺实质是将气化过程中的干燥热解和氧化还原过程在

物理空间上相对分开进行，实现分步式气化，这样可以单独控制各个反应区的操

作参数，减少各反应区物理空间上的相互干扰，使反应进行地更加充分；原料经

过热解以后，形成半焦的流动性与原有生物质原料相比有较大改观，热解产物可

以很容易地穿过氧化区进入还原层，这样可以更加有效地组织燃烧过程，容易形

成均匀稳定的高温环境，保证重质焦油的深度裂解，还可以避免因局部过热而引

起的结焦现象。 ．

依据上述工艺，建立了一套分步式固定床低焦油气化装置，系统处理原料量

为40．60kg／h，整套系统包括加料装置、燃气发生装置、净化冷却装置、氧气发
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生器、蒸汽发生器、数据采集与控制装置、风机水泵等几个部分。在建成的试验

装置上进行了一系列相关研究，主要考察了反应温度、当量比、气化剂种类等因

素对产品气组成、焦油含量、气化效率等指标的影响规律，主要结果如下：

(1)在分步式固定床低焦油气化装置中，当气化剂种类一定时，燃气成分、

热值、燃气中焦油含量与氧化区温度息息相关，热解温度、当量比等因素又直接

决定着氧化区的温度；

(2)当量比一定时，随着热解温度从390℃提高到550℃，氧化区温度随之

增加，反应加剧，焦油分解彻底，燃气热值增加，出灰率降低，碳转化率及气化

效率升高；产品气中CO、HE含量增加，但增长幅度逐渐减缓，C02含量先增加

后降低；在热解温度较低时，随着热解温度的升高，CH4、02含量降低，当热解

温度升到一定值后，两者含量变化已不明显；

(3)空气气化、当量比0．25时，热解温度超过450℃、氧化区温度超过950℃，

产品气焦油含量小于20mg／Nma，燃气热值约为5000kJ／Nm3，气化效率)72％，碳

转化效率超过90％；

(4)当热解温度在450℃左右时，随着当量比从O．23提高到O．3，氧化区温

度升高，燃气中CO、CH4含量下降，H2含量略有增加，焦油含量下降，燃气热

值降低；

(5)与传统气化炉相比，分步式固定床气化技术所产燃气焦油含量大大降

低，H2含量有所增加，燃气热值略有提高；

(6)当量比O．25．O．3、热解温度400．500℃时，空气气化燃气热值为

4．2．5．3MJ／Nm3，富氧气体(氧体积浓度90％)气化燃气热值为7-9．5 MJ／Nm3；

当以富氧气体为气化介质时，燃气中H2和CO的变化范围都在26．38％之间，且

波动趋向一致，两者的体积比接近l：l，总体积含量超过60％；

(7)水蒸汽对燃气成分具有一定的调整作用，当以空气为气化剂时，水蒸

汽加入后氧化区温度有所降低，燃气中H2含量明显提高，CO含量下降，CH4

含量增加，气体热值升高。
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第5章分步式固定床氧化区反应过程数值计算

在分步式固定床生物质低焦油气化系统中，氧化区热解产物稳定良好的燃烧

状况是实现低焦油气化的关键环节。但是利用目前的测试手段很难获得或观察到

氧化区内整个反应层的具体燃烧状态及物质变化规律，不利于找到最佳工况。随

着计算机技术的进步和数值计算方法的发展，数值模拟软件已经可以建立“数字

化实验室”进行形象化计算分析。为了分析氧化区内反应状况，评价当量比、热

解温度、进风速度等因素对燃烧及焦油裂解过程的影响，深入掌握低焦油气化的

反应机理，本章利用Fluent软件对分步式固定床氧化区反应过程进行了数值模拟

计算。

5．1几何模型的建立

依据第4章分步式固定床生物质低焦油气化装置中氧化区结构尺寸建立几何

模型，见图5-1。上边界为热解产物入口，气化剂入口与上边界的距离为100mm，

下边界为燃烧产物出口。用Fluent软件包中前置软件Gambit作前处理器，绘制

几何结构并进行网格划分和边界条件类型设定。

1、建立几何结构

·(1)绘制反应区主体

首先沿Z轴正向画一个圆台，h--200mm，R1=R2=300mm，R3=100mm，形

成volumel，并将其沿Z轴正向移动100mm；选中volumel的下边缘面face．1，

并沿z轴负向平推100mm，形成volume2；选中volumel的上边缘面face．3，并

沿z轴正向平推400mm，形成volume3；将volumel、volume2、volume3合并形

成新的volumel。

(2)绘制气化剂入口管道

先沿x轴正向建立一个圆柱，h--120mm，Rl=R2=5mm，形成volume2，并

向Z轴正向、y轴正向各移动600mm、50mm；沿z轴方向旋转450复制volume2，

形成volume3；沿Z轴方向旋转450复制volume3，形成volume4；同理，形成

volume5-volume9；合并volumel～volume9，所有区域形成一体volumel。

(3)将反应区主体与气化剂入口管道分割成不同的体
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由于反应区主体和气化剂入口管道在尺寸上存在较大悬殊，为了更加精确细

致地划分网格，将反应区主体与气化剂入口管道分割成不同的体。沿z轴正向建

立一个圆柱，h=500mm，Rl=R2=100mm，形成volume2，并将volume2向z轴

正向移动300mm；用volume2分割volumel形成新的体，分割后volume2不保

留。合并反应区主体中独立的两个体，这样把整个计算区域划分成了反应区主体

和气化剂入口管道两部分。

2、划分网格及设定边界类型

网格划分是一项很重要的工作，网格的质量往往决定计算的成败和收敛的快

慢。网格过密，计算量太大，使得计算机难以满足要求，网格过于粗大，往往难

以收敛。

使用结构化网格对计算区域进行离散化。对燃烧反应区elements选择

Tet／Hybrid，即以四面体网格为主，在合适的位置也可以包括六面体、锥体和楔

形网格，Type选择TGrid，spacing

选择最短边的40％。接着对气化剂

入口管道进行网格划分，elements

选择Hex／Wedge，即以六面体网格

为主，在合适的位置可以包括楔形

网格，Type选择Cooper“制桶”

模式，其它选定为默认值。这样整

个计算区域共划分成18．84万个网

格，3．59万个节点。

划分完网格之后，需要对几何

结构边界条件设定类型，包括反应

物入口、交晁面、壁面、产物出口

等。边界条件类型设定完毕之后即

可从Gambit软件中导出网格文件

oxidation-part．rash。建成后的氧化

区几何模型如图5-1所示。

(二)，、＼～～∥∥
‰‰ 也奄奄!
：净∥ 岛。

图孓l热解产物燃烧空间几何模塑
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5．2数学控制方程

氧化区反应过程是湍流与化学反应共同作用的结果，其数学控制方程除了基

本的守恒方程之外，还包括湍流方程、辐射换热方程、组分质量守恒方程等。

1、基本控制方程

基本控制方程主要包括质量守恒方程、动量守恒方程和能量守恒方程。使用

三维直角坐标系，z轴正方向竖直向上，流体的密度为P，扒v、w分别为对应

于X、Y、z方向上的速度分量，各方程的具体表达式如下【165】：

质量守恒方程，也称作连续方程 瓦au+瓦av+老=o (5-1)

动量守恒方程，也称作N．S方程

掣+亟警+警铲+亟字=丢c∥罢，+南c∥考，+丢cp老，一罢西 彘 咖 瑟 苏”觑7 却”咖’瑟”钯。 缸

(5_2)

墨堂+亟婴+亟掣+亟掣：昙(Ⅳ罢)+晏(p呈)+昙(p妻)一罢
西 叙 勿 龙 缸”觑。 勿”匆。瑟”勿。 砂

(5-3)

旦绁+煎掣+—a(p—wv)+煎掣：昙(∥罢)+旦(∥堂)+昙(∥娑)一宅一昭
Ot 苏 ay 瑟 融”缸’ ay”ay 昆”瑟。 出

～

(5-4)

能量守恒方程，是热交换流动系统中必须满足的基本定律

旦地+挈+盟笋+煎笋一a(ck，aT)+一0‘ik—aT)+否a‘ikiaT)+Srat ay ax ax ay ay出 瑟 c。 、c。

’

勿‘c。玉。

(5-5)

式中t为时间；r为温度；p为动力黏度；七为传热系数；唧为比热容：曲为粘性耗散

项，包括化学反应热和由于粘性作用导致的机械能转化为热能的部分。

2、湍流方程

氧化区中流体的流动基本都处于湍流状态，其控制方程选用可以计算低雷诺

数湍流且考虑旋转效应的RNG k．￡方程，其湍动能k和耗散率￡的方程形式如下
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【165，166]．

p箬=毒№t∥谚)毒】+Gt+G6一胆一％ (5．6)

p瓦DE=丢№。Ⅳ谚)毒】+c，。k(Gk+C3。Gb)-C2,PTE 2一c乏p譬 (5-7)

式中G表示由于平均速度梯度产生的湍动能；Gb表示由于浮力影响产生的

湍动能；％表示可压缩湍流脉动膨胀对总的耗散率的影响；C1。、C2。、C3。一

般为默认值常数；a。、口。分别是湍动能k和耗散率s的有效湍流普朗特数的倒

数； c乏=c拈+三铲， 其中r／---Sk估、t／O、 卢、 c一为默认值常数。

3、辐射换热方程

辐射换热是高温条件下换热的主要机制，分步式固定床氧化区的温度～般都

在1000℃左右甚至更高，其辐射换热量远大于导热、对流换热量。辐射换热方

程表达式为：

_dl(r,s)+@+仃，)，(；，；)：鲫：贮+罢I：I。，(；，≥p(j．j)m’ (5．8)
cls 死4冗由

式中，表示位置矢量；s表示方向矢量；s’表示散射方向矢量；5表示射程

长度；a表示吸收系数；力表示折射率；仃，表示散射系数；仃表示斯蒂芬波尔兹

曼常数，5．672晕10一W／(m2．K4)；，表示辐射强度，取决于；和；；丁表示计算域的

温度，K；①表示空间位置函数，Q‘表示立体角。

4、组分质量守恒方程

氧化区热解产物燃烧及焦油裂解过程多种物质之间存在质的交换，但每种组

分都需要遵守组分质量守恒定律。对于一个确定的系统而言，某种组分质量对时

间的变化率等于通过系统界面净扩散流量与通过化学反应产生的该组分生产率

之和。第i种组分的守恒方程为：

掣+一O(pc,u)+掣+一a(pc,w)：旦(DJ掣)+晏(q掣)+昙(q掣)+墨西 ax 却 az 8x、’ 叙7 却、‘ 勿7 昆、。 昆7
‘

(5·9)
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式中p为流体的密度；材、1，、w分别为对应于x、J，、z方向上的速度分量；

Ci为组分i的体积浓度；A为组分的扩散系数；S为组分i通过化学反应的生成

率。

当系统中共有N种化学组分时，需要求解N．1个这样的方程。

5．3模型设定

在FLUENT中导入网格文件，检查无误后，需要对物理模型、反应机理、求

解算法进行定义。

5．3．1选择物理模型

1、定义求解器

采用非耦合求解算法，即按顺序依次求解动量方程、压力修正方程、能量方

程、组分方程和其他标量方程，直至收敛。选择三维、稳态、隐式算法。

2、设定物理模型

在模拟热解产物燃烧过程时除了要计算速度场外，还需计算温度场、浓度场，

因此需要设定相应的物理模型。(1)选择能量方程；(2)由于存在局部低雷诺数

湍流和旋流流动，在湍流计算时选择双方程模型中的RNG k．s模型，考虑粘性

热；(3)辐射模型选择DO模型，在计算吸收系数时选择WSGGM；(4)选择物

质输运与化学反应模型，反应过程选择体积反应模型，反应机制选择

Finite．Rate／Eddy．Dissipation，即实际化学反应速率为两者之中小的，在该模块中

考虑了物质质量扩散的影响。

5．3．2添加反应物质及反应机理

根据第3章试验结果，生物质热解产物主要包括焦炭、焦油、水蒸汽和小分

子不凝性气体。当热解温度在500．600"C时，焦油产量最大，且成分最复杂，这

使得热解产物组成成分也变得很复杂。要想按每种产物实际比例描述热解产物的

组成，目前是不现实的，一些研究者对焦油进行了简化，提出了焦油模化物这一

概念，Hyun等人【15刀以苯为焦油模化物研究了生物质气化焦油在镍基催化剂作用
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下的蒸汽重整过程；Zhao等人f15s,159j 甲苯为模化物研究了生物质热解焦油在蒸

汽作用下的制氢过程；还有很多人以萘为焦油模化物进行了课题研究【1舡1621；少

量研究学者以二种或三种物质、或者假想一种物质作为焦油模化物进行研究

[87,138,139,163l。结合试验结果、孙立等人【152t 1删研究成果及可获得的焦油组分相关

动力学参数，本章选取苯、苯酚、萘三种物质作为焦油模化物。苯、苯酚、萘这

三种物质均为焦油组成中质量比例较大的为数不多的几种物质之一，质量比例均

在5％以上【411。本章最终选取C(S)、CO、C02、H20、CI-h、H2、C2I-h、Cd-16、

C6I-160、CloH8等10种物质作为热解产物，与气化介质发生不完全氧化燃烧及裂

解反应。

在氧化区发生的主要化学反应如下：

2c(s)+02—2CO (5．10)

2C0+02 02C02

H2+0．502--->H20

CH4+1．502一CO+2H20

C2H4+202—2CO+2H20

C6H6+4．502专6CO+3H20

C6H60+402—6CO+3H20

CloH8+702_10CO+4H20

CO+H 20”CO 2+H 2

CH4+H20专CO+3H2

C6H60一CO+0．4Clo日8+O．15C6H6+O．1CH4+0．75H2

CloH8专7．38C(s)+0．275C6H6+0．97CH4+0．98H2

C6H6+2H20—1．5C(s)+2C0+2．5CH4

C(s)+H20jCO+H2

C(s)+cq j 2CO
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反应r的正向反应速率足。，用Arrhenius公式表示为【1 65’1661：

Kc．，=4丁所P—E 7尺r[CA】口[cB】6

式中么，表示指前因子；卢，表示温度指数(无量纲)；E，表示反应活化能

(J／km01)；R为气体常数(J／km01．K)；a、b分别为反应物A、B的速率指数。

在Fluent的Materials模板，添加相应的反应物质，在mixture．template模版

中添加化学反应，并给定动力学相关参数，设置反应机制。上述化学反应正向反

应速率表达式见表5．1。

表孓l化学反应正向反应速率表达式l瑚H明
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5．3．3设置其它参数

1．设定操作环境

考虑重力作用，Z轴负向为重力方向，操作压力为1个大气压，操作温度为

环境温度。

2．定义边界条件

在数值模拟计算中，边界条件的设定相当重要，直接关系到计算的成败。边

界条件主要包括流体区域的设定、进出口边界物质组成及状态、壁面边界条件等。

热解产物入口边界的设定主要根据第3章试验结果，固体产物为热解半焦C(S)，

常温下液体产物由水(H20)、苯(C6H6)、苯酚(C6H60)、萘(CloHs)组成，

小分子不凝性气体由CO、C02、CI-14、H2、C2I-h组成。不同热解温度下气、液、

固三类产物的比例及小分子不凝性气体的组成根据第3章试验结果设定，液体产

物水、苯、苯酚、萘具体组成比例根据文献[152][164][168]研究成果给出。不同

热解温度下热解产物入口初始边界条件列入表5-2中。

表5-2不同热解温度下热解产物入口初始边界条件
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气化剂入口为速度入口，其数值根据合理的气化剂当量比进行设定；气体出

口界面为充分发展流边界；壁面边界条件假定为恒定壁温，不同工况具体数值参

考第4章试验结果。

3、选定求解算法

计算方法采用压力一速度耦合中的SIMPLE算法；动量、能量选项选用二阶迎

风格式，其他使用一阶迎风格式对网格进行离散化；能量方程残差收敛标准设为

1．0"10。6，其它方程设为1．0"10一。

5．4计算结果与分析

5．4．1模型有效性验证

模型优劣主要取决于模型的有效性和灵敏性，只有建立了正确的数学模型，

才能对实际问题进行有效模拟。为了验证本章所建动力学模型的有效性及灵敏

性，将计算结果与分步式固定床气化试验结果及文献资料数据进行了对比分析。

l、反应温度的对比分析

利用所建氧化区动力学模型进行了热解产物燃烧过程的数值计算，热解温度

550℃、当量比O．27条件下模型计算所得轴向截面温度场如图5．2所示，不同高

度横向截面温度场如图5．3所示。

从图5．2、5．3可以看出，氧化区整个温度场从上到下存在较大梯度，气化剂

通入后热解产物在气流携带下迅速燃烧，形成假想切圆，放出大量热量，此时横

向截面温度梯度也较大；由于整个气流向下运行，在气化剂入口偏下约50mm处

炉膛温度几乎达到最高，局部温度达到1700℃左右，由于高温下辐射作用较强，

使得附近区域温度均较高；之后随着焦油裂解、气体重整等反应的进行，氧化区

温度逐渐下降，横向截面温度梯度也逐渐减小，温度逐渐趋于一致，至燃气出口

处整个平面温度基本一致，约1000℃。

试验过程中氧化区仅插入一个热电偶，位置在缩口区中部，试验测得该工况

下反应温度为1150℃左右，而计算结果热电偶处温度约为1300℃，比实际值偏

高，这主要是由于计算时假设炉壁绝热，而且计算过程中热解产物焦油假定只有

苯、苯酚、萘三种物质组成，这三种物质裂解所需热量要小于相同质量的更大分
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子焦油裂解所需热量，这两种原因都会使氧化区温度理论计算结果度比实际值偏

局。
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2、焦油含量的对比分析

在动力学计算过程中假定焦油由苯、苯酚、萘三种物质组成，当量比0．27、

热解温度550"C条件下计算所得焦油各组分在氧化区内裂解情况如图5．4所示。

暴

蕾
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避

求

囊

O．O O．1 0．2 O．3 0-4 O．5 0．6 0．7

两步法固定床氧化区高度，m

图5—4当量比o．27、热解550℃条件下焦油裂解情况

图5．4显示，当量比O．27、热解550℃时焦油各组分在氧化区内基本全部转

化为小分子气体，氧化区出口截面苯、苯酚、萘三种物质占总物质摩尔比例几乎

为零。在这三种物质中，苯酚(C6H5．OH)由于含有．O．键，非常容易被氧化，

性质最不稳定，最先得到分解，转化为萘、苯和大量小分子不凝性气体；萘由两

个相连的苯环组成，也是一种不太稳定的物质，在较短空间内分解为苯和其它小

分子气体；苯是最简单的芳香烃，结构稳定，难于发生氧化和裂化反应，分解速

度最慢，在反应初期苯摩尔比例并没有下降，主要是因为在苯酚、萘分解过程中

会生成一部分苯。从第4章试验结果可以知道，此工况下所测分步式固定床气化

所得燃气中焦油及灰尘含量小于10mg／Nm3，也就是说试验时该工况下产品气中

焦油含量也几乎为零，与计算结果一致。

3、气体成分对比分析

限于各种因素，试验过程中并不能测量氧化区出口处的燃气成分，由于氧化

结束后燃气还要继续在炉内发生还原反应，气体成分会发生较大变化，所以试验

所测炉体出口后燃气成分并不能和计算结果直接进行比较。为了验证模型对燃气

成分计算的有效性，将本章计算结果和文献[139]氧化区结束时成分数据进行对
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比，见表5-3。文献[1 39】Colomba等人研究了分层下吸式气化炉的动力学行为，

并给出了沿床层高度方向气体成分的变化，根据下吸式固定床气化炉的特点，最

高温度附近即为氧化区，文献中当量比0．3，热解500"C。

表5-3气体成分对比

注：表中各成分为氧化区结束时体积含量

从表5．3可以看出，本章所建动力学模型计算燃气成分结果与文献[139]给出

的结果除焦油体积含量差别较大外，其它成分比较接近。焦油的区别主要是由于

文献[139]认为焦油裂解和碳还原一起进行，焦油的分解几乎贯穿整个碳层，没

有把热解产物燃烧空间、焦油裂解和碳还原分开，所以文献[139]在氧化结束时

还存在较多焦油。

综合上述温度场、焦油分解及气体成分的分析可以看出，本章所建动力学模

型基本正确，计算结果误差较小，可以用来分析炉内氧化区热解产物燃烧及焦油

裂解过程的动力学特性。

4、网格独立性分析

数值计算准确程度与计算区域网格大小紧密相关。网格数量越多，由网格尺

寸引起的计算误差就应该越小，合理的网格划分可以得出几乎与网格数量无关的

数值解。

本节建立了三套网格系统进行数值计算，网格数目分别为11万、18．84万和

31．33万，计算发现31．33万网格与18．84万网格相比，计算结果精度相差仅0．5％。

尽管所建模型划分网格数目并不太多，但是由于模型包含较多的化学反应，计算

过程仍然比较耗时。考虑到计算精度与经济性，可采用网格数为18．84网格系统

对分步式固定床氧化区反应过程进行三维数值计算分析。

5．4．2 ER的影响

氧化区是热解产物燃烧和焦油裂解的重要场所，当量比ER的大小将直接关



山东大学博士学位论文

系到氧化区热解产物燃烧的多少，从而又会影响到炉内温度场、浓度场及焦油裂

解程度的变化。以热解温度550℃、空气气化为例，对不同ER条件下氧化区温

度场、各种组分变化情况进行比较分析。

l、ER对温度场的影响

ER分别为O．17、0．22、O．27、0．32条件下氧化区轴向截面温度场如图5．5所

示。不同ER条件下氧化区内最高温度、燃气出口温度列入表5—4中。
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表5-4不同ER条件下氧化区最高温度及燃气出口温度比较

综合分析图5．5和表5-4可以看出，随着ER的提高，氧化区内高温区所占

区域增大，温度梯度变小，氧化区整体温度及燃气出口温度都逐渐升高；不同

ER氧化区内最高温度差别并不大，均在1650℃以上。这主要是由于ER越大，

热解产物燃烧程度越充分，放出的热量越多，因此氧化区整体温度越高、温度梯

度越小。不同ER时氧化区内最高温度差别并不大，是由于最高温度主要取决于

热解产物燃烧时的瞬间状态、燃烧物质混合均匀程度，只要混合充分局部点的燃

烧温度就应该相差不大。对于同一横向截面，中心温度低，主要是由于在计算过

程中认为炉内是常压，反应物质流向受输入物质射入方向和重力的共同影响。

2、ER对浓度场的影响

ER分别为O．17、0．22、0．27、0．32条件下氧化区出口截面燃气成分分布列入

表5．5中。

表5-5不同ER条件下氧化区出口截面燃气成分摩尔比例



山东大学博士学位论文

分析表5．5可知，随着ER的提高，

尔比例下降，N2和C02摩尔比例上升，

氧化区出口截面C(S)、H20、C2l-h摩

CO与H2含量先增加后减少，CH4含量

变化不大，但也基本呈先增加后降低的趋势，焦油含量明显降低，在焦油代表物

中苯酚最不稳定，萘次之，苯相对最稳定，分解速度最慢，热解温度550℃时当

ER超过O．27时理论上焦油已基本可以完全裂解。

之所以出现上述现象，主要是由于ER提高以后，通入的氧量增加，燃烧的

可燃物质增多，所以C(S)、C2H4比例下降，C02含量上升，氧含量增加的同时

伴随着进入的氮含量也增多，所以最终产物中N2含量增加；在ER非常小时，C

(S)与氧燃烧会同时生成C02和CO，所以随着ER的提高，CO含量增加，当

升至一定值后ER再提高，C(S)或者CO就有了更多与氧接触的机会，会转化

成更多的C02，因此CO含量会随之下降；热解产物与氧燃烧会产生水蒸汽，但

是水蒸汽还会与CO、cn4等物质进一步发生重整反应，温度越高，二次反应越

激烈，所以ER提高H20含量会随之降低；H2、CH4的变化是燃烧、焦油裂解、

蒸汽重整共同作用的结果，当ER增加到一定值焦油基本裂解完毕后再提高ER，

氢气、甲烷比例就会下降；焦油含量主要与氧化区整体温度有关，温度越高，焦

油含量越少。

为了分析氧化区内各种成分沿轴向高度的变化，以ER等于0．22为例，C(S)、

H20、C02、CO、H2、CI-h、C2Ha、N2等8种物质沿轴向高度浓度的变化绘制图

5-6中，C6H6、CloH8、C6H60等3种代表焦油的物质沿轴向高度浓度的变化绘制

于图5．7中。

从图5-6和图5．7可以看出，在氧化区整个垂直高度上，各种组分都是在不

断发生变化的，在Fluent中查看每个反应进行情况可知，燃烧反应主要集中在气

化剂入口向下约200mm范围内，氧化区喇叭口及下部区域主要是H20与各种物

质发生的一些重整反应，焦油在燃烧初期裂解较快，之后速度逐渐变慢，焦油裂

解速度主要与温度高低相关。从整体来看，氧化区轴向截面从上到下C(S)、

H20、C2H4、CloH8、cd-160、C6H6几种物质含量逐渐减少；N2、C02含量逐渐

增加；CO、CH4、H2三种物质含量明显增加的位置集中在气化剂入口下方

100．150mm范围内，是因为此时燃烧及焦油裂解反应快速进行。
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图5．7 ER O．22时焦油各组分沿轴向高度变化情况

5．4．3热解温度的影响

H4

在下吸式固定床中，热解产物直接进入氧化区与气化剂一起构成氧化区的反

应物质，因此热解产物的组成将对氧化区反应过程产生一定影响。根据第3章分

73
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析可知，在相同装置中对热解产物组成影响最大的是反应温度，因此本章研究』，

不同热解温度下所得热解产物在氧化区中的反应过程。

当量比O．27、空气气化时，热解温度450 0C、500。C、550。C条件下热解产物

在氧化区中燃烧及裂解所形成的温度场如图5．8所示，氧化区出口各组分摩尔比

例列入表5-6中。
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分析图5．8(a)和(b)可以知道，ER相同，500℃热解时氧化区温度比450

℃热解时氧化区温度明显高一些，这主要是由于热解温度低时高温下气态产物数

量就少，在氧化区热解半焦下落较快，参与反应的比例也很小，燃烧主要以气态

物质的反应为主，所以热解温度低时氧化区内的温度也会偏低。对比图5．8(b)

和(c)可以看出，550℃热解时氧化区最高温度与500℃热解时氧化区最高温度

差别并不大，但550℃热解时氧化区的温度场要均匀一些，温度梯度减小。

从表5-6可以看出，ER相同时，随着热解温度从450℃提高550℃，氧化区

出口C(S)、H20、N2比例明显减少，CO、H2、CH4、C2H4比例明显增加，C02

先降低后增加。分析Fluent中各物质浓度变化过程，随着热解温度的提高，焦油

物质裂解速度也明显加快。之所以出现上述变化规律，主要是由于热解温度升高，

热解析出的气态物质增多，由于半焦下落速度快，气态物质与气化剂反应相对充

分一些，因此热解温度高，在氧化区烧掉的可燃气态物质就会相对少一些，再加

上焦油裂解也越来越充分，所以热解温度越高，CO、H2、CH4、C2H4比例就会

升高，C(S)、N2比例下降；从温度场可以看出，热解温度高，氧化区整体温度

也高，所以蒸汽重整反应会更加充分，因此H20含量下降；C02是(5．1)、(5．2)、

(5．9)、(5．15)等反应共同作用的结果。

5．4．4进风速度的影响

在当量比和热解温度不变的条件下，本章研究了气化剂进风速度对氧化区反

应过程的影响。以当量比0．27、热解500℃为例，分别考察了空气气化时8个进

风口和4个进风口氧化区热解产物燃烧过程，气化剂进口具体布置结构如图5．9

所示，都认为形成假想切圆燃烧。

8个进风口和4个进风口结构形式气化剂入口横向截面速度场如图5．10所
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示，氧化区出口燃气成分见表5—7，焦油裂解情况分别如图5—11、5—12所示。

睡 L

(a)8个进风口 (b)4个进风口

图5-9不同布风结构形式

睡匡三三三二蔓匡三三三二夏
(a)8个进风口 (b)4个进风口

图5-10不同进风速度气化剂入口横向截面温度场

76

O．01'

O．010

0．∞9

0．002

0．001

0．000

0．O 0．1 0．2 0．3 0A 0．5 0．6 0．7

两步法固定床氧化区高度，m

图5．11 8个进气口轴向截面焦油组分情况

鹋嘶
瞄
嗽
似
嗽

O

O

O

O

0

0举丑蟋避求礤



第5章分步式固定床氧化区反应过程数值计算

0．011

O．010

O．0∞

0．008

墨0．007

丑0．O∞

薹o．o∞
隶0．004

积0．003

O．002

0．001

O．000

O．0 O．1 O．2 0．3 O．4 0．5 0．6 a．7

两步法固定床氧化区高度，m

图5-12 4个进气口轴向截面焦油组分情况

表5-7不同布风方式氧化区出口界面气体成分摩尔比例

综合分析表5．7、图5．10至图5．12可以看出，气化剂进风速度对炉内速度场、

浓度场都产生了影响。

与8个布风口相比，4个布风口时气化剂的喷射速度加快了一倍，对比图5．10

(a)和(b)，氧化区4个布风口气化剂入口横向截面速度场与8个布风口速度

场有些不同，4个布风口时由于气化剂入口速度大，在气化剂快速旋转带动下，

大部分物质在形成的切圆外快速流动，与8个布风口相比，4个布风口的气化剂

入口横向截面中心分布的速度稀疏了很多。从Fluent中观察温度场，与8个布风

口相比，4个布风口时气化剂入口上下燃烧明显加强，高温区所占空间更加集中

于气化剂入口周围，同时也反映出该区域所发生的化学反应更加彻底。

分析图5．1l、图5．12可以知道，尽管当量比0．27、热解500℃条件下8个布

风口和4个布风口焦油都可以全部裂解，但是与8个布风口相比，4个布风口时

焦油组分裂解要快一些，主要是由于进风速度增大，扰动加强，燃烧变得更加充

分，高温区相对更加集中使得焦油更容易裂解。

从表5．7可以看出，不同的进风速度对氧化区出口最终燃气组成还是有一定
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影响的。布风口数量减少，气化剂入口喷射速度增大，气流扰动增强，燃烧更加

快速充分，所以氧化区出口处可燃气态组分CO、H2、CH4、C2H4摩尔比例都有

所下降，C02、C(S)、H20、N2摩尔比例都有所增加。在氧化区中，与气态反

应物相比，固态反应物C(S)密度要大很多，在重力的作用下下行速度较快，

所以反应较少，因此C(S)的摩尔组分增加。

5．4．5气化介质的影响

当量比相同时，空气气化和富氧气体(氧体积浓度90％)气化所需气化剂的总

数量差别较大，由于气化剂的组成不同，进风速度明显差异，使得炉内速度场及

浓度场均会不同。热解550℃、ER0．27条件下使用空气气化和富氧气体(氧体积

浓度90％)气化氧化区内各种成分沿轴线方向的变化分别如图5．13、5．14所示。

对比图5．13、5．14可以知道，两种气化方式焦油的裂解程度相差不大，基本

都可以全部裂解。气体成分变化最剧烈的区域是气化剂入口至气化剂入口下

150mm范围内，说明该区域是燃烧及焦油裂解反应发生的主要空间。富氧气体

气化与空气气化所得产物组成比例明显不同，主要是由于空气气化时会带入大量

的氮气：另外，由于两种气化方式氧化区温度场、速度场、浓度场的不同使得后

续重整反应进行的程度也并不相同，因此除氮含量外其它燃气组成比例还存在少

量差异。

0．6

O．5

摹O．4
丑

《o

避0．3

隶

鼎0．2

0．1

0．0

0．1 0．2 0．3 0A 0．5 0．6 0．7

氧化区高度／m

图5．13空气气化沿中心轴向下各种成分的变化情况
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0．0 0．1 O．2 0．3 0-4

氧化区高度，m

5．5本章小结

图5-14富氧气化沿中心轴向下各种成分的变化情况

氧化区热解产物稳定良好的燃烧状况是实现低焦油气化的关键环节，为了分

析氧化区内部反应过程，掌握当量比、热解温度、迸风速度等因素对燃烧及焦油

裂解的影响，本章以第4章分步式固定床低焦油气化装置中氧化区结构尺寸为依

据，利用Fluent软件建立了氧化区反应过程的数学模型，实现可视化研究。

模型考虑气体粘性和辐射换热影响，选取C(S)、CO、C02、H20、CI-h、

H2、C2I-h、C6H6、Cg-160、CloH8等10种物质作为热解产物，反应机制由15个

化学反应组成，涵盖燃烧、重整、焦油裂解等多个环节，热解产物入口边界主要

根据第3章试验结果给出，气化剂入口边界条件主要根据气化剂的种类和所需当

量比给出，计算方法选用SIMPLE算法。

利用第4章试验结果及文献数据对模型有效性进行了验证，并对误差进行了

分析，本章所建模型基本可以实现氧化区反应过程的准确数值计算。建立三套网

格系统考察所建网格独立性，结果发现31．33万网格与18．84万网格计算结果精

度相差仅0．5％，考虑到精度改善和经济性，本章认为选取18．84万网格系统进行

数值计算即可得到几乎与网格数目无关的数值解。本章计算所得主要结论如下：

(1)当量比ER对氧化区温度场、浓度场有重要的影响；
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(2)随着ER的提高，氧化区内高温区所占区域增大，温度梯度变小，氧化

区整体温度及燃气出口温度都逐渐升高；不同ER氧化区内最高温度差别并不大，

均在1650℃以上；

(3)随着ER从0．17提高到O．32，

尔比例下降，N2和C02摩尔比例上升，

氧化区出口截面C(S)、H20、C2I-h摩

CO与H2含量先增加后减少，CH4含量

变化不大，但也基本呈先增加后降低的趋势，焦油含量明显降低，在焦油代表物

中苯酚分解最快，萘次之，苯相对最稳定，热解温度550℃时当ER超过0．27时

理论上焦油已基本可以完全裂解；

(4)在氧化区纵向截面上，各种组分都是在不断发生变化，燃烧及焦油裂

解反应主要集中在气化剂入口向下约200mm范围内，氧化区喇叭口及下部区域

主要是H20与各种物质发生的一些重整反应；焦油在燃烧初期裂解较快，之后

速度逐渐变慢，裂解速度实质上主要与温度高低相关；从组分组成来看，氧化区

轴向截面从上到下C(S)、H20、C2I-14、CloHs、C6H60、C6H6几种物质含量逐

渐减少；N2、C02含量逐渐增加；CO、CI-h、I-12三种物质含量明显增加的位置

集中在气化剂入口下方100．150mm范围内；

(5)热解温度对氧化区反应过程也有直接影响；随着热解温度从450℃提高

到550"C，氧化区内整体温度越高，氧化区出口C(S)、H20、N2摩尔比例减少，

CO、H2、CI-14、C2144比例增加，C02先降低后增加；

(6)当ER和热解温度相同时，气化剂入口速度越大，氧化区内气流扰动越

强，燃烧越充分，焦油裂解也越快越彻底，氧化区出口CO、H2、CI-h、C2I-14及

焦油组分摩尔比例越低，C02、C(S)、H20、N2比例越高；

(7)空气气化和富氧气体气化两种气化方式对焦油裂解程度影响不大，所

得产物组成比例明显不同。
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氧化区动力学数学模型尽管可以非常形象地分析内部反应过程，获得炉内焦

油裂解情况，优化局部运行参数，但是不能从整体上考察气化过程输入和输出的

关系，无法分析各因素对最终气化指标的影响。热力学模型，又称平衡模型，是

将整个过程作为黑匣子处理，不考虑过程中反应动力学和流体力学特性，假定化

学反应在离开气化反应器时已经达到平衡状态，而建立的一种数学模型，用来研

究气化反应器的输入与输出关系。利用热力学模型不但可以得到平衡状态时出口

燃气的组成，还可以研究反应条件如温度、当量比等对平衡状态的影响。尽管实

际生产中不可能达到完全平衡，但是可以借鉴平衡模型的计算结果调整操作参

数，设法使其接近热力学平衡状态，从而获得最佳生产工况，因此热力学模型对

气化反应器的设计、试验研究和实际生产都有较好的指导意义。虽然热力学模型

不能用来优化炉型结构，但是相对动力学模型由于计算过程较为简单，在实际工

程中仍有很多使用。

6．1模型的提出与模型中的假设

6．1．1考虑焦油的热力学模型的提出

通过前面章节的分析可以知道，焦油是生物质气化过程中的一种必然伴生

物，而且是一种非常不利的产物。焦油的产生和消除不仅与炉型结构息息相关，

而且还与气化过程的操作条件相关，如当量比、物料水分含量、炉内反应温度、

气化介质组成等。因此，要想获得生物质低焦油高品质燃气，就应该仔细研究气

化操作条件对燃气中焦油含量的影响。

由于焦油的成分上百种，且不同的气化过程焦油组成也不相同，因此焦油综

合的热力学特性数据难以获取，传统的生物质气化过程热力学模型均没有考虑焦

油组成，更无法分析操作条件对焦油的影响趋势。尽管焦油在燃气中所占比例并

不高，但是焦油危害极大，低焦油气化、焦油高效转化等与焦油相关的课题成为

生物质气化行业新的研究热点。因此，在热力学模型中考虑焦油这一组成成分是

8l
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非常有必要的。

本文在综合考虑碳转化率、热效率等因素下，提出了～种含有焦油的生物质

气化过程的热力学数学模型，从而使传统模型进一步得到完善。

6．1．2模型中的假设

根据前边的分析可知，焦油的组分非常复杂，估计有1000种以上，能辨别

出的就有上百种，含量超过5％的主要有苯、甲苯、酚、二甲苯、苯乙烯、萘等

物质【411。要想把每种组分都考虑到模型中来，就目前来讲是不现实的。引入焦

油模化物这一基本概念，结合试验结果、文献[411142][162]等数据资料、应有的

未知数、可得到方程数目及方程组封闭性等多种因素，认为输出物质中焦油由苯、

甲苯、酚、二甲苯、苯乙烯、萘等6种物质组成，根据质量相等的原则折算后假

想C6H6．200．2这一物质代表焦油组分。

本章选择气化炉为研究对象，热力学模型假设气化炉为一个全混反应器，即

炉内温度、压力、组分均一致，反应物在炉内有足够长的停留时间，炉内达到了

平衡状态，包括热平衡、力平衡、物质扩散平衡和化学反应平衡。结合农林类生

物质原料特性和气化过程特点，本章所建模型假设条件如下：

(1) 由于生物质中硫含量较低，假定生物质由C、H、O、N元素组成；

(2)反应在1个标准大气压下进行：

(3)空气的体积组成为21％02和79％N2；

(4)气化炉输出物质包括CO、C02、H2、CI-14、C6H6．200．2、H20、N2、C(S)；

(5)气化炉密封良好，没有气体泄漏；

(6)系统中气体为理想状态气体。

6．2热力学数学模型的建立

生物质空气和水蒸汽气化总的化学反应方程式为：

cH口ObNc+m02+w1H20(D+w2H20(g)+3．76州2一XlCO+x2C02
(6—1)

+x3H20+x4H2+x5CH4+x6C6H6．200．2+(3-76m+0·5c)N2+(1一r／。)C(J)

式中CH口O小。为干基生物质原料分子式；而为l摩尔干基生物质气化所生成

各种产物的摩尔数，i=l，2，⋯，6；聊为1摩尔干基生物质气化所需氧气的摩尔数；

82
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WJ为l摩尔干基生物质气化所添加水分的摩尔数；W2为l摩尔干基生物质气化

所添加水蒸汽的摩尔数；％为气化过程的碳转化率。

式(6．1)中等式左边为气化炉的输入物质，包括生物质原料和气化介质；等

式右边为气化炉的输出物质，包括固态产物和气体产物。

热力学模型主要由物质平衡方程、能量平衡方程和化学反应平衡方程三方面

组成。

6．2．I物质平衡方程

由式(6-1)可以得到碳、氢、氧的物质平衡方程：

碳平衡1+x2+x5+6x6=仉

氢平衡2勺+2x4+4x5+6．2x6=a+2wI+2w2

氧平衡jcl+2x2+x3+o．2x6=b+2m+wI+w2

6．2．2能量平衡方程

(6-2)

(6-3)

(6-4)

以气化炉为整个研究系统，根据系统输入物质与输出物质能量守恒的原则得

到能量平衡方程，即：

五’，砌【彬,out+(Hm，乙埘一‰，298)】-qT荔ni，加【胡多，in+(日历，％一‰，298)】 (6—5)

式中啊为i物质的摩尔数，mol；蟛为物质的标准生成焓，J／mol；
(风。r一以捌)为物质的显焓变化，J／mol： r／r为系统的热效率，％；下脚标out、

in分别代表输出物质和输入物质。

生物质气化炉一般为常压，显焓变化(风．r一风，磷)可通过定压比热容计算得

到，其计算公式为：

l-Ira,T-Hm,298=ff98c：=西8(口o+气丁+口2丁2)dr (6—6)

式中C。为定压比热容，J／m01．k；ao、al、a2为常数。

一般单一物质的标准生成焓、定压比热容可通过热力学相关书籍查得，如文

献D69A70]，本文能量平衡方程所用常规单一物质的特性参数见表6-1。
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反应残碳的标准生成焓为o，定压比热容Cp满足关系式【171】：

Cp。咖=(0．36T+1 390) J／堙．K

=(16．68+4．32·1 0—3·T) J／m01．K

焦油模化物c6H6．200．2特性参数满足下列关系式‘1621：

定压比热容：Cp,tars=88．627+0．12074T．0．12735"10‘4奎T2．0．36688"107／T2 J／mol／k

标准生产焓：办；，腩=82．927 kJ／mol

低位热值：LHVl耐=40579 kJ／kg

在气化过程中，输入系统的生物质原料一般为常温，所以不涉及到显焓变化

的问题，其标准生成焓可通过发热值计算得到【1091。根据标准生成焓的定义，即

标准状态、298K条件下由最稳定的单质生成lmol化合物的焓变。以玉米芯为例，

根据表2-2的元素分析，可得分子式为CHl．“Oo．7No螂，并假定由C、H2、02、N2

四种稳定单质生成，即

c(s)+o·72H2(g)+o·3502(g)+o·0025N2(g)_cq．4400．7No．005

但实际情况下上述反应不能发生，CH。．“O”N咖，可基于下列反应生成：

c+D2一c呸 一393510J／tool

0．72H2+0．3602—0．72H20
一0．72·24 1 820J／tool
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c02+o·72H20+0-0025N2---’．1·0102+q．4400．7No．005 +46851 7d／tool

计算后可得玉米芯的标准生成焓为-1 17084 J／mol。

利用上述方法，根据表2—2的元素分析，可得玉米秸、玉米芯、稻壳、花生

壳的分子式及标准生成焓，见表6-2。

表6_2部分生物质原料的标准生成焓

6．2．3化学反应平衡方程

在生物质气化过程的热力学模型计算中，化学平衡是必须考虑的一个重要

因素。与还原反应相比，燃烧反应进行得非常之快，可以认为都能达到平衡状态，

真正的反应速度主要受限于还原阶段发生的几个主要反应【109,116,1721，这些反应进

行的完善程度将直接影响着最终的燃气成分。还原反应基本都是可逆反应，这就

涉及到化学平衡问题。所谓化学平衡，是指正反应速度与逆反应速度相等，此时

表面看上去反应已经不在进行。

在生物质气化过程中还原阶段发生的主要化学反应如下：

C(s)+COAg)H 2CO(g) ·1 73kJ／mol (6·7)

C(J)+H20(g)H c0(g)+皿(g) ·13 1kJ／tool (6—8)

C(s)+2H2(g)÷÷C日．(g) +75kJ／mol (6—9)

c『0(g)+H20(g)HcD2(g)+皿(g) +41kJ／mol (6—10)

CH4(g)+H20(g)付CO(g)+3H2(g) 一206kJ／mol (6—1 1)

假定上述方程的化学反应平衡常数依次为局卜砀、酗、嘞、嘞。

对于平衡状态均相可逆反应mA+柏付pC+qD，平衡常数表达式为1173】：
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≮=器，巧=等等，巧=丽(yc)P万(yD)q
式中疋、局、与分别表示用摩尔浓度表示的平衡常数、

平衡常数和用摩尔百分比表示的平衡常数。

昂、晦与疋分别存在如下关系：

Kp=K(R丁)‘∥’

巧=K(等)(△一

用气体分压表示的

(6-12)

(6-13)

式中P为系统总压力；R为气体常数；T为系统热力学温度；△y为反应前

后气体摩尔数改变值，即(p+矿Jlr力)。

(6-12)、(6-13)两边相除，得：

七口--k,P△y (6—14)

根据上述关系式，可对(6-7)至(6一11)每个化学反应建立一个方程，又由

于在一个化学反应系统中各个反应的总压力相等，所以可以推导出不同反应间的

方程式，从而得到最终化学反应平衡方程式，整理后可得下列4个方程：

K口l·X2·X4=Kp2·毛·x3 (6—15)

蜂2‘Kp3‘‘‘x3=而。屯 (6—16)

群．·毛·屯=x2·‘

《2·x3·_=·Kp5毛·毛

(6-17)

(6-18)

在化学反应平衡计算中，一个最重要的事情就是化学反应平衡常数‘的计

算，下面具体介绍一下％的计算过程‘1例。

b是温度的函数，满足关系式：

InK：一 +丝 丝r+一丁2+Ju
M-10

InT+
Ac

·

RT R 2R 6R

(6-19)

式中R为气体常数，T为系统的热力学温度，刖‰、I的表达式分别为：

岷=埘多一血卜A2bT2_A3cr3
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，=寺(一△G厂0+AH0一血TinT-A_．2b．b T2_A6c
T3)

对于反应mA+桕HpC+qD

峭=p叫，c+q叫圹小叫厂，，叫J
式中 叫∥叫∥叫’c、叫。D分别为A、B、C、D物质的标准生成焓。

△嘭=p△嘭’c+g△嘭，。一所△q。z一刀△嘭，暑
式中 △嘭∥△嘭∥△嘭’c、△q，D分别为A、B、C、D物质的标准生成吉布

斯自由能，可通过查文献[169]得到。

蛔=pac+qnD—ma{l—rlaB

式中 a∥aB、ac、aD分别为A、B、C、D物质定压比热容中的系数。

Ab、Ac的计算方法类似缸，不再一一赘述。

在生物质气化过程中，常用物质的标准生成吉布斯自由能列于表6—3。

表H常用物质的标准生成吉布斯自由能

在化学反应平衡方程(6—15)至(6—18)4个方程中只有2个是独立的，本

文热力学模型计算中选取前2个，因此化学反应平衡常数仅涉及到局，、砀、劫，
其计算公式为：

m～l=一_205r52．9+1．16lnT-1．877×lo-3 xT+0．239×lo。×丁2+14．45

111～2=一半+0．9linT-o．408×lo-3 xT+o．01×ln^10．23

in K：——一． r+．××丁一． ×10巧×+．48
v,．，a 729个5．05

6 771in 3 758 10-3 0 3475 T2 33

利用上述公式计算所得不同温度下的化学反应速率平衡常数见图6-1。从图

6．1可以看出。布多尔反应(6．7)、水煤气反应(6．8)的平衡常数要远远大于甲
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烷化反应(6-9)的平衡常数，也就是说在同等温度条件下会优先进行前两个化

学反应。

妊

靶

姆

}

6．2．4模型求解

反应温度，℃

图6．1各反应不同温度下的平衡常数

整个数学模型由物质平衡方程、能量平衡方程和化学反应平衡方程三部分组

成，式(6-2)～式(6-5)、式(6-15)、式(6—16)构成一组非线性方程组，共

6个方程6个未知数。

本文采用牛顿法对非线性方程组进行求解，利用Matlab 7．0编写了计算程

序包，程序原代码见附录。模型需要输入的已知参数包括干基物料元素分析、标

准生产焓，当量比，收到基物料水分含量，加入的水蒸汽数量，系统的热效率、

碳转化率，输入物质的温度、输出物质的温度。模型的输出参数为燃气中各成分

的摩尔数。计算过程如图6—2所示。

通过各气体成分的摩尔数，可以计算燃气中各气体成分的体积百分比，从而，

因此，利用所建数学模型，可以分析不同操作条件对燃气成分的影响程度，如物

料种类、空气预热温度、当量比ER、水分含量、水蒸汽添加量等，计算结果可

对气化炉的设计和实际运行提供参考价值。
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茗Ematlab7．o中执行thermodynam／cs_model．m文停

1 r

输入已知参教：
元素分析，标准生产焓，当量比，物料水份含量，加入水
蒸气量。系统热效率、碳转化率，输入输出物质的温度

j
／'solve运算函敦

上
Newcon-Rapllson计算程序包

上
在matlabT．0中输出各气体成分的摩尔教

图6-2热力学模型计算程序框图

6．3计算结果与分析

6．3．1模型有效性验证

为了验证模型的有效性，将模型计算结果与分步式固定床气化结果及文献资

料数据进行了对比，列入表6-4中。

表6_4模型计算结果与其它数据的对比
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从表6—4可以看出，模型计算结果与文献[109]、文献[174]计算结果基本吻

合，误差较小，其数值上的差别主要是由于是否考虑焦油及少量热力学参数给定

值不同所引起，因此，从理想状态下的热力学平衡角度来看，本章所建模型有效，

计算结果基本正确。

但模型计算结果与分步式固定床气化试验结果差别较大，主要体现在CO、

C02体积含量、燃气热值等方面，这主要是由于在试验过程中因受多方面因素的

影响，很多反应根本达不到平衡，如还原层C02与碳的反应在温度较低时反应

速度很慢，达到平衡的时间需要几分钟甚至几个小时，但实际气化过程气体停留

在还原层的时间不过是几秒钟，所以模型计算结果是完全实现平衡时的理想结

果，它给出了各种成分的最终变化趋势，因此热力学计算结果可以从宏观上指导

工程实践。

6．3．2原料种类的影响

以表2．2中的数据为基础，利用上述模型，计算了玉米秸、稻壳、棉柴、花

生壳、玉米芯的气化结果。假定反应温度1000"C、当量比0．25、碳转化率0．9、

热效率0．97、环境空气气化。各种物料的气化结果见表6-5。

衰6-5不同种类物料的气化结果
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从表6-5可以看出，使用不同物料进行气化，所得燃气各成分所占比例有差

异，但仍存在一定规律；常温空气气化，当量比0．25、气化温度1000℃时，生

物质燃气的有效成分主要是CO、H2，两者体积之和在40％以上；其次是CH4，

约占0．8-2．5％；焦油含量很少，小于0．5％；无效成份C02、H20、N2的体积含

量之和占到一半左右。使用空气气化达到平衡状态时所得燃气热值在6000-7700

kJ／Nma之间，属于低热值燃气，比实际生产中所得燃气热值要高一些，其差别

主要是因为实际生产中由于反应时间较短，化学反应不能达到理想平衡状态。各

物料所得燃气组成具体数量上的差别主要是由于物料生化组成的差异所引起。

尽管不同物料气化在燃气组成上存在一定差异，但空气预热温度、水分含量、

当量比等因素对气化结果的影响规律应该还是一致的，为了方便比较，各因素的

影响规律都以花生壳为例进行计算。

6．3．3空气预热温度的影响

假定气化温度1000"C、空气当量比0．25，使用干基物料进行气化，空气预

热温度对气化结果的影响如图6．3所示。

图6-3空气预热温度的影响

'
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由图6．3可以知道，随着进入气化炉空气温度的提高，燃气中CO、HE的体

积含量增加，C02、1420、CH4、N2、焦油体积含量下降，气体热值明显增加，

说明系统的气化效率提高。这是因为空气预热温度提高，进入气化炉内的热量增

多，有利于气化炉内整个化学反应的进行，尤其是吸热反应。从本模型考虑的主

要化学反应可以看出，布多尔反应(6．7)、水煤气反应(6．8)、蒸汽重整反应(6．11)

均为吸热反应，炉内热量增多，有利于正向反应的进行，因此CO、H2的含量增

加；甲烷化反应(6．9)、水煤气变换反应(6．10)是放热反应，温度升高，有利

于反应逆向进行，因此CH4、C02含量下降。炉内热量越高，越有利于焦油分解，

所以焦油含量降低。

6．3．4原料水分的影响

假定反应温度1000℃、环境空气、当量比0．25，原料水分含量对气化结果

的影响如图6-4所示。
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图6-4原料水分含量的影响

从图6-4可以看出，当水分含量从0％提高到25％时，CO体积含量从25．1％

显著下降到12．1％，H2含量从17．1％明显降低到10．4％，而C02、H20、CH4含

量明显上升，N2含量略有下降，焦油含量略微增加，气体热值下略下降后略升

高。这是因为水的气化潜热较大，水分增多，意味着气化需要吸收的热量增加，
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不利于炉内还原反应的进行，也不利于焦油的裂解，因此CO、H2含量下降，而

C02、CI-h则恰恰相反。热值是CI-h、焦油的变化与CO、HE的变化共同作用的

结果。

6．3．5水蒸汽的影响

假定气化温度1000"C、环境空气和水蒸汽同时作为气化介质、空气当量比

0．25，干基物料进行气化，水蒸汽添加率对气化结果的影响如图6．5所示。

零
、
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， 水蒸汽添加百分数，％

图6．5干基物料气化水蒸汽添加率的影响

从图6．5可以看出，随着水蒸汽添加率从0增加到10％，燃气中N2体积含

量下降、H2、CH4、H20、C02体积含量均略有增加，CO、焦油体积含量略有下

降，燃气热值增加，说明气化效率提高。

水蒸汽增加，有利于水煤气反应(6-8)、水煤气变换反应(6．10)和蒸汽重

整反应(6-11)的正向进行，也有利于焦油蒸汽重整分解，所以H2、C02含量增

加、CO含量下降、焦油含量降低，H2含量增加后，有利于甲烷化反应(6．9)，

因此CH4含量增加。水蒸汽和水分含量对气化结果影响呈不同的趋势，主要是

由于水的气化潜热影响所致。与水分含量影响相比，水蒸汽添加量对各种成分的

影响比较平缓，而对热值影响较为明显。
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6．3．6 ER的影响

假定反应温度1000"C、干基物料、环境空气进行气化，当量比对气化结果的

影响如图6．6所示。

n
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Z

王
、

捌

壤

翅

塔

空气当量比

图“空气当量比的影响

从图6-6可以看出，随着空气当量比从O．2提高到O．3，CO含量明显下降，

C02、N2含量显著上升，H20、CH4、焦油含量下降，H2含量略有增加，气体热

值明显下降。这是因为随着空气当量比的提高，通入的氧气量增加，氧化区的燃

烧反应进行得更加充分，焦油裂解也会更完善，因此C02增加，焦油含量降低。

而C02还原成CO的多少，主要取决于还原区的反应温度，所以，在同等温度条

件下，ER越大，C02含量越高，CO含量越低。另外，随着ER的增加，随之带

入的N2流量也增大，因此N2比例明显提高。

6．4本章小结

本章首先分析了建立考虑焦油在内的生物质气化过程热力学数学模型的重

要性，但是，由于焦油成分的复杂性和热力学数据的难获取性，传统的热力学模

型并没有考虑焦油这一因素，本章在综合分析前人文献资料的基础上，引入焦油

模化物基本概念，认为焦油由苯、甲苯、酚、二甲苯、苯乙烯、萘等6种物质组
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成，根据质量相等原则折算后假想C6H6．200．2这一物质代表焦油，提出了考虑焦

油在内的生物质气化过程热力学数学模型。

选取气化炉为研究对象，基于输入物质与输出物质的物质平衡、能量平衡和

化学反应平衡建立了数学模型，并借助Matlab软件利用牛顿法对非线性方程组

进行了求解。

模型计算结果与前人所建模型计算结果基本吻合，误差较小，说明所建模型

有效，计算结果基本正确；将模型计算结果与分步式固定床气化试验结果进行对

比时，发现燃气中CO、C02组成有较大差别，其它成分基本接近，这是由于试验

过程中因多方面因素的影响，很多反应实际达不到平衡，模型计算是完全实现平

衡时的理想结果，它给出了各种成分的最终变化趋势，因此热力学计算结果可以

在宏观上指导工程实践。通过计算主要得到如下结果：

(1)使用不同物料进行气化，所得燃气各成分所占比例有差异，但仍存在

一定规律；常温空气气化、当量比O．25、气化温度1000℃时，生物质燃气的有

效成分主要是CO、H2，两者体积之和在40％以上；其次是CH4，约占0．8-2．5％；

焦油含量很少，小于0．5％；无效成份C02、1-120、N2的体积含量之和占到一半

左右；空气气化达到平衡状态时所得燃气热值在6000-7700 kJ／Nm3之间：

(2)随着入炉空气预热温度的提高，燃气中CO、H2体积含量增加，C02、

H20、CH4、N2、焦油体积含量均有所下降，气体热值明显增加，气化效率提高；

(3)当水分含量从0％提高到25％，CO体积含量从25．1％显著下降到12．1％，

H2含量从17．1％明显降低到10．4％，而C02、HEO、CI-14含量明显上升，N2含量

略有下降，焦油含量微增，气体热值先微降后微升；

(4)随着水蒸汽添加率从0增加到10％，燃气中N2体积含量下降i H2、CH4、

H20、C02体积含量均略有增加，CO、焦油体积含量略有下降，燃气热值增加，

说明气化效率提高；

(5)随着空气当量比从O．2提高到0．3，CO含量明显下降，C02、N2含量显

著上升，H20、CI-h、焦油含量下降，H2含量变化不大，气体热值明显下降。
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7．1全文总结

第7章全文总结与展望

本文利用理论分析、试验研究和数值计算手段研究了农林类生物质实现低焦

油气化关键问题，包括低焦油气化装置、考虑焦油裂解过程的数学模型等。考察

了生物质在移动床中的热解特性，得出了不同热解条件下气体、液体、固体三种

热解产物组成和变化规律；为了获得焦油裂解所需稳定的高温环境，提出了分步

式气化思想，发展和完善了分步式固定床低焦油气化工艺和装置，找到了实现低

焦油气化的工艺参数：氧化区是焦油裂解的关键环节，为了更加清楚掌握反应条

件对焦油裂解过程的影响，建立了氧化区热解产物燃烧及焦油裂解过程的动力学

数学模型，实现了氧化区反应过程的可视化研究；为了从整体上分析输入与输出

物质间的关系，从热力学角度建立了考虑焦油的生物质气化过程数学模型，得出

了不同输入条件下气化炉各种输出物质的变化规律，为生物质能低焦清洁利用奠

定了理论基础。

l、结合常规生物质气化过程，在所建小型常压移动床热解装置中，研究了

农林类生物质的热解特性，获得了反应温度和时间对气、液、固三种热解产物的

影响规律。结果表明，在小型常压热解装置中，对热解产物分布影响最大的条件

是反应温度，反应时间影响很小；随着反应温度的提高，固体、液体产物产率明

显下降，气体产物产率明显上升，固、液、气三种产物产率400"C时分别约占

40-45％、45-50％、7-1005，800℃时分别约占20-3005、12-18％和55—6096，随着反

应时间的延长，变化规律类似，但变化幅度很小；常温下热解气态产物主要由

H2、CO、C02、CI-h、轻烃CmHn．组成，随着温度的提高，H2含量显著上升，CO

和C02含量明显下降，CH4含量有所上升，CmHn含量变化不大。

热解试验结果为低焦油气化工艺的提出及设计、氧化区热解产物燃烧及焦油

裂解过程的建模奠定基础。

2、为实现低焦油气化过程，就必须提供焦油裂解所需的稳定高温环境，就

需要避免各反应层空间上的交叉，将热解和燃烧过程在物理空间上分开进行的分

步式气化工艺可以实现低焦油气化过程，基于这一思想，借助下吸式气化炉建立

96
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了分步式固定床低焦油气化试验装置。

3、在建成的分步式低焦油气化装置中进行了一系列相关试验，获得了反应

温度、当量比、气化剂种类等因素对产品气组成、焦油含量、气化效率等指标的

影响规律。结果表明，在分步式固定床气化装置中，燃气组分、热值、燃气中焦

油含量与氧化区温度密切相关，热解温度、当量比ER等因素又直接决定着氧化

区的温度；ER一定时，热解温度从390℃提高到550℃，氧化区温度也随之升高，

反应加剧，焦油分解彻底，出灰率降低，碳转化率及气化效率升高。空气气化，

ER等于0．25时，热解温度超过450℃、氧化区温度超过950℃，产品气原始焦

油含量小于20mg／Nm3，燃气热值约为5MJ／Nma，气化效率大于72％，碳转化效率

超过90％；热解温度450℃左右时，ER从0．23提高到O．3，氧化区温度升高，

燃气中CO、CI-h含量下降，H2含量略有增加，燃气热值降低，焦油含量下降。

当量比O．25．0．3、热解温度400．500℃，空气气化燃气热值为4．2．5．3MJ／Nm3，富

氧气体(氧体积浓度900／o)气化燃气热值为7-9．5 MJ／Nm3；当以富氧气体为气化

介质时，燃气中H2和CO的变化范围都在26．38％之间，且波动趋向一致，两者

的体积比接近1：l，总体积含量超过60％。水蒸汽对燃气成分具有一定的调整

作用，水蒸汽加入后氧化区温度有所降低，燃气中H2含量提高，CO含量下降，

CH4含量有所增加，气体热值略有升高。

4、建立了氧化区热解产物燃烧及焦油裂解过程的动力学数学模型，选取C

(S)、CO、C02、H20、CH4、H2、C2H4、C6H6、C6H60、C10H8等10种物质作

为热解产物，考虑气体粘性、辐射换热、湍流与化学反应共同作用等影响，利用

分步式固定床试验数据和文献数据验证了模型计算的有效性，并考核了网格独立

性，结果表明所建模型正确，计算误差合理，可用于氧化区反应过程的计算，实

现了可视化研究。

5、利用所建氧化区数学模型，研究了ER、热解温度、进口风速、气化剂种

类等因素对氧化区温度场、浓度场的影响规律。结果表明，ER对氧化区温度场、

浓度场有着重要的影响；随着ER从0．17提高到O．32，氧化区内整体温度及燃气

出口温度都升高，氧化区出口C(S)、H20、C2H4摩尔比例下降，N2和C02摩

尔比例上升，CO与H2含量先增加后减少，CH4含量变化不大，但也基本呈先增

加后降低的趋势，焦油含量明显降低，在焦油代表物中苯酚分解较快、萘次之，
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苯分解最慢；在氧化区纵向截面上，各种组分都是在不断发生变化，燃烧及焦油

裂解反应主要集中在气化剂入口向下约200mm范围内，氧化区喇叭口及下部区

域主要是H20与各种物质发生的一些重整反应：焦油在燃烧初期裂解较快，之

后速度逐渐变慢，裂解速度实质上主要与温度高低相关。热解温度越高，氧化区

内整体温度越高，焦油裂解速度越快；气化剂入口速度越大，氧化区气流扰动越

大，燃烧越充分，焦油裂解也越彻底；空气气化和富氧气体气化两种气化方式对

焦油裂解程度影响不大，但所得产物组成比例明显不同。

6、为了从整体上考察研究气化炉输入物质与输出物质之间的关系，从热力

学角度，基于物质平衡、能量平衡和化学反应平衡建立了生物质气化过程数学模

型，并引入了焦油模化物基本概念，以此用来分析焦油随外界因素的变化规律。

本文所建热力学数学模型计算结果与前人所建模型计算结果基本吻合，误差较

小，但与分步式固定床气化试验结果在C0、C02组成上存在较大差别，其它成分

基本接近，这主要是由于试验过程中很多反应实际达不到平衡，模型计算是完全

实现平衡时的理想结果，它给出了各种成分的最终变化趋势，因此热力学计算结

果可以从宏观上指导工程实践。

7、利用上述所建热力学模型，研究了空气预热温度、水分含量、水蒸汽添

加率、当量比等因素对气化指标的影响规律。结果表明，空气气化、当量比0．25、

反应温度1000℃，达到平衡状态时，燃气中CO、H2体积之和在40％以上，CH4

约占0．8-2．5％，焦油含量很少，燃气热值在6-7．7MJ／Nma之间；空气预热温度

提高，燃气中CO、H2体积含量增加，C02、H20、CI-h、N2、焦油体积含量均

有所下降，气体热值明显增加，气化效率提高；原料水分增加，燃气中CO、H2、

N2含量下降，C02、H20、CI-h含量上升，焦油含量微增，气体热值先微降后微

升；随着水蒸汽的加入，燃气中HE、CI-h、H20、C02体积含量均略有增加，CO、

焦油体积含量略有下降，燃气热值增加；ER从0．2提高到0．3，CO含量明显下

降，C02、N2含量显著上升，n20、CH4、焦油含量下降，H2含量变化不大，气

体热值明显下降。

综上所述，本课题从理论分析、试验研究和数值计算等方面比较全面系统地

研究了农林类生物质低焦油气化关键技术问题，利用分步式气化方法找到了实现

低焦油气化的工艺参数，获得了考虑焦油在内的氧化区反应过程动力学数学模型
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和整个气化过程的热力学数学模型，得出了各种反应物质在炉内的变化规律，这

些成果不仅具有重要的理论意义，还可以指导工程实践。

7．2论文创新点

(1)建立焦油裂解关键环节——氧化区热解产物燃烧及焦油裂解过程的动

力学数学模型，得出了不同当量比、热解温度、进风速度、气化剂组成等条件下

氧化区内各种物质的变化规律，可为低焦油气化装置的设计及优化提供理论依

据。

(2)引入焦油模化物基本概念，考虑散热、碳不完全转化等影响因素，基于

物质平衡、能量平衡和化学反应平衡建立考虑焦油的生物质气化过程数学模型，

扩得了不同输入条件下各种输出物质的变化规律，为生物质能低焦清洁利用奠定

了理论基础。

(3)发展和完善分步式固定床生物质低焦油气化工艺和装置，得出了反应

温度、当量比、气化剂种类等因素对燃气组分、热值、焦油含量等指标的影响规

律。

7．3未来研究建议

分步式气化技术通过炉内热裂解脱焦，不经净化即可获得几乎不含焦油的燃

气，操作简单，是一种非常有前景的工艺路线。尽管目前已通过试验装置进行了

初步验证，但是很多工作有待于进一步完善，主要体现在以下几个方面：

(1)建议今后通过试验、测试等手段积累完善更多焦油组分燃烧分解动力

学相关参数，完善数学模型，使其更加贴近实际；

(2)建议进一步完善分步式固定床低焦油气化装置，考察整套工艺设备的

可靠性、经济性；

(3)建议深化分步式气化核心思想的应用范围，使其在流化床、上吸式固

定床等装置中得到应用。
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附录热力学模型计算程序代码

function thermodynamics．_model

x0=【0．3，0．3，0．2，0．25，0．1 5，0．25】

x=fsolve(@original_data,xO)

)oq2=3．76·m+o．5·c

％以下为子函数

function F=original_data(x)

％首先输入干基物料的元素分析，假定干基物料分子式为CHaObNc

C=input(’请输入干基物料碳的质量百分数：-)；

H--input(’请输入干基物料氢的质量百分数：．)；

O=input('请输入干基物料氧的质量百分数：')；

N=input(’请输入干基物料氮的质量百分数：．)；

C_m=C／12；

H_m=H／I；

O m-=O／16；

N_m=N／14；

a=H．．m／C．．m

b=O．．m／C．—m

c=N——ndC．．m

a．_c=input(’请输入碳转化率：．)；

ER=input('请输入干基物料的空燃比：-)；

m=ER·(I+a／4-b／2)；

kwl=input(’请输入收到基原料中水分质量百分比：．)；

wl=(kwl／18)·(12+a．1+b．16+c·14)，(1-kwl)；

kw2=input(晴输入单位质量干基物料气化所添加的水蒸汽数量(质量单位)：’)；

w2=(kw2／18)·(12+a·l+b·16+c·14)；

tl=input(’请输入炉内反应温度(℃)：．)；

Tl--tl+273．15；

l∞
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-I III III II●l--I■■■_

Kp_1=-20552．9／Tl+I．16幸log(T1)-I．877·10^(-3)·T1+o．23867·lO"(-6)+T1^2+14．446；

Kpl=exp(Kp_1)％Kp_l代表C+C02=2CO反应的平衡常数

Kp_2=-15556．58／T1+0．91135·logCTI)-o．40774·10^(一3)幸Tl+O．01·lO弋-6)·TI"2+10．23273；

Kp2=exp(Kp_2)％Kp_．2代表C+H20=CO+H2反应的平衡常数

Kp_3=7295．0536／T1．6．77·log(T1卜3．7576·1 o％3)·T1—0．34755·10弋_6)·T1^2+33．4798；

Kp3=exp(Kp_3)％Kp_3代表C+2H2《H4反应的平衡常数

t2=input(晴输入进入气化炉空气温度(℃)：．)；

'1"2---t2+273．15；

t3=input('请输入进入气化炉水蒸汽温度(℃)：．)；

T3--t3+273．1 5；

aJr=i印似’请输入系统的热效率：t)；

Qg=input('请输入原料的标准生成焓(J／m01)：．)；

a_CO=-110520+(26．537·TI吖7．683·0．001·T1^2)／2-(1．172幸10^(石)幸T1^3)／3)-8243．137

a_C02=-393510H26．75·T1气42．258‘0．001·Tl^2)／2-(14．25+10^(石)·T1^3)／3)-9727．85

a_H20=-241820+(29．16·TI吖14．49·0．001·T1^2)／2叫(2．022·lO^(石)·Tl^3)／3)-9320．22

a_H2=(26．88·T1H4．347·0．001幸T1^2妮·(0．3265·10^(一6)·T1^3)／3)-8204．6

a-CH4=．-7481叭14．15+Tl弋75．496·0．001·T1^2)／2-(17．99·10^(-6)·TIA3)／3)-7415．44

a-C6H62002282927+(88。627·T1H120．74·0．001宰T1^2)／2-(12．735·10"(-6)‘T1A3)／3)-31678％

C6H62002为焦油模化物

a_C导16．68·T1+o．00216·Tl^2—5165．15

a N2 out---(3．76·m+o．5+c)·(27．32·T1H6．226牟0．001·Tl^2)／2-(o．9502·lO^(．6)·T1^3)／3—8413．79

)；

a02--m·(28．1 7·T4+(6．297·0．00 1·T4^2)／2-(0．7494·1 0A(．6)·T4^3)／3-8672．146)；

州2一in=3．76·m·(27．32·1"2+(6．226·0．001·T2^2)／2-(o．9502·10^(_6)·亿^3)／3-8413．79)；
a_H20_in--w1·(-285830)+w2·(-241820+29．16·1"3H14．49·0．001·T3^2)／2-(2．022·10弋-6)·T3^3

y3-93 15．23+43947)；

b6=a_T·(Qg+a．_02+a N2 in+a_H20_in)-a．．．N2_out ％能量平衡方程中的常数项

F2【x(1H(2卜x(5)+6·x(6)-a_c；2·X(3卜2·x(4卜4·《5)+6．2·《6)-a．2·(wl+w2)；x(1)+2·X(2)+《3)

+0．2·x(6)—b．2·m一(wl+w2)；Kpl·x(2)·x(4)-Kp2·x(1)·x(3)；Kp2·Kp3·x(4)幸x(3)-x(1)·x(5)；aJOO·

x(1)+a_C02·x(2)+a}t20·x(3)+aFl2·x(4)+a_CH4·x(S)+a_C6H62002·X(6H1-曼-c)·水-l蚓
lOl
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．．．．．．．——Experimental Research on Pyrolysis P．rocess about Corn Stalk and Rice Husks

ENGLISH DISSERTATION

Paper h Experimental Research on Pyrolysis Process about Corn

Stalk and Rice Husks

Abstract：Pyrolysis iS one of the most promising conversion routes for biomass utilization,

wherein biomass Call be converted to solids，liquids and permanent gases。which are all used as a

fuel．Researchers have proved that non-condensable gases锄be translated into electric power by

the gas turbine unites and liquid fuels Can be used in vehicles after refined．In this paper,we

mainly researched the distribution properties of pyrolysis products，as well as the characteristics of

permanent gases under different reaction temperature and residence time．The experiments prove

that the main process of prolysis is the transformation of biomass to liquid at low temperature．

Along with the increase of reaction temperature，hydrocarbons further crack into small-molecule

gases，SO the whole reaction gradually changes into the production ofpermanent gases．nle results

show that the reaction temperatllrc which is closely related with the compositions of permanent

gases has amore important influence on the pyrolysis products than the residence time．Winl the

increase in the reaction temperature，the volume content of H2 rises sharply,while CO and C02

bOth decrease obviously in the volume content．Meanwhile the volume content of CI"14 increases

slightly,especially when the temperature is lower than 500℃．And the hiighest volume content of

light hydrocarbons achieves at about 500"12．As the reaction temperature changes from 400℃tO

500℃，the LHV of permanent gases increases from 12．5MJ／Nm3 to 16MJ／Nm3．W11en the

temperature exceeds 500"{2，the LHV of permanent gases changes gently in a range of 16--17

MJ／Nm3．

Keywords：biomass，pyrolysis，permanent gases，reaction temperature

0 Introduction

Energy and environment are precondition of human survival and development．

Nowadays the primary energies used are mostly mineral fuels，which have limited
reserves and would cause serious environmental pollufion．And more and more

attention has been paid to discover clean and renewable resources．Biomass is a kind

of important renewable energy which is friendly to the environment．Pyrolysis is one

of the most potential technologies for biomass utilization．Pyrolysis products from

biomass have many applications，for example，permanent gases CoRn be used in

producing electric energy by the gas turbine and liquid products Can be refined into

chemical products【1，2】．In recent years，extensive researches have been carded out

aiming to develop the renewable resources from biomass，especially the pyrolysis by

the Pyrolysis Network(PyNe)【3】．The exploitation and utilization of biomass would

push forward the impmvement of energy structure and the establishment of

sustainable development system．

T11iS paper mainly focused on the pyrolysis of corn stalk and rice husks which are

two sorts of typical biomass in China．111e distribution properties of pyrolysis
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products and the characteristics of permanent gases were investigated under different

reaction temperature and residence time．

1 Biomass Characteristies

The analysis of the characteristics of biomass iS significant and helpful to master

pyrolysis process．Biomass，especially represented by crop wastes，consists of large

number of non—homogeneous macromolecule organic compounds which are

connected with various chemical bonds(such as．0．，．CH2 etc)．Biomass are various in

their components and s111lctIlres according to their species and growth conditions．but

most of them generally contain carbon，hydrogen,oxygen and small part of nitrogen

and sulfur．Normally the volatile matter in biomass iS higher than that in coal．Element

analysis and volatile content of several kinds of typical biomass and COals are listed in

1’able l『41．Data in 1_ble 1 are separately analyzed according to dry basis for biomass

and dry ash-flee basis for coal．

Table 1 Characteristic of Some Typieal Biomass and Coal

Compared谢tll coal，biomass obviously has much lower carbon content．The
ratio of H to C of biomass is higher,which is favorable to produce gaseous alkyl

hydrocarbons or light aryl hydrocarbons．The ratio of 0 to C and volatile content are

also hi曲er,which would make it easier for oxygen—containing chemical bonds(一0-)

to crack into gaseous products．

2 Experiment Apparatus
．

Biomass pyrolysis iS a complicated process which involves an indefinite number

of physical and chemical reactions includiIlg crack, isomerization and

polymerization of chemical bonds．Then,three main products(solids．1iquids and

permanent gases)are obtained under different reaction,conditions f51．

In order to investigate the distribution properties Of pyrolysis products and the

influencing factors on them，an experimental platform Was built in our lab and the

system model is depicted in Fig．1．Feedstock capacity of the system is about

1 O-1 5kMa,and the pyrolysis furnac宅is made of refractory steel with a diameter of

80mm．The heat needed in the reaction is supplied by electricity．

ne basic description of the experimental process is as following：Firstly,biomass

is fed into the pyrolysis furnace by the feedstock vessel and moved to the furnace

afterbody by the screw thruster．During this step，pyrolysis reactions take place when

biornass is heated to certain temperature．Then,the pyrolysis products are delivered to

the end of furnace，solid products drop into the solid-collecting vessel and liquid
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condensates get into the liquid-collecting vessel after gaseous products are cooled．

Finally,permanent gases are released after analyzing by the infrared gas analyzer．

When the pyrolysis reactions take place，some gaseous products are produced in

the furnace，which make the system keep a micro-positive pressure SO as to isolate

from its outside．

1

Fig．1 Model of the Experiment System

1．feedstock vessel；2．pyrolysis furnace；&solid-collecting vessel；4．condenser；

5．1iquid-collecting vessel；6．flowmeter；7．infrared gas analyzer；8．data acquisition system

3 Distribution Properities of Pyrolysis Products

It is well known that biomass Can be translated into Solids，liquids and permanent
gases by pyrolysis．Different yields of pyrolysis products would be obtained under

different reaction conditions．In our experiments，characteristics of used materials are

shown in Table 1，whose humidity is about 1 0—1 2％．

3．1 Solid Products

Biomass would be pyrolyzed completely with the volatile matter released when

the temperature is higher than 800℃．The mass ratio of Solid products can be used to

evaluate the deepness of pyrolysis reactions to Some extenL for there is always parts

of hydrocarbons remained in the Solid products at the different temperature f61．111e

mass ratio of solid products about com stalk and rice husks is shown in Fig．2，where

f represents residence time．

W色Can see from Fig．2 that the yield of solid products evidently decreased、衍th

the increase of the temperature．nle mass ratio of solid products Was above 40％at

400℃，while a big decrease down to 20％(COl stalk)and 30％(rice husks)happened
at 800℃．It iS obvious that the reaction temperature has a remarkable effect on the

yield of solid products．Most large．molecule hydrocarbons would stay in the charcoal

at the low temperature，and would crack into gaseous matter at the high temperature．

That means the higher temperature is，the more completely pyrolysis reaction will

carry out．and then the less solid products will be produced．nle conclusion fits well

with reference literature f6．71．

Additionally,the mass ratios of solid products did not show much difference witll

the same reaction temperature and different residence time，which reveals that the
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residence time had a small effect on the yield of solid products．Based on lots of

experiments we found that main weight—loss process finished in 1-3 minutes above

400"C，and then residual volatiles were gradually released．
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3．2 Liquid Products

Water and tar are the two main liquid products in the process of pyrolysis．Water
c,omes from the moisture in biomass and the reaction of hydrogen and oxygen．

However,the yield and component of tar are very complex，which are related、)~，inl

biomass characters(such硒size，water content etc)，pyrolysis conditions(e．g．

temperature，time，pressure)，and reactor type．The maSs ratio of liquid products is

listed in Fig．3．
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Fig．3 Mass Ratio of the Liquid Products

The curves in Fig．3 showed almost the same tendency with the solid maSs ratio．

because the higher reaction temperature is beneficial to a deep-pyrolysis reaction

which would further convert the large．molecule hydrocarbons into gaseous matter

with a few amount of liquids and solids left．The mass ratio of liquid products WaS

nearly 50％at 400℃．while it waS only more than 10％at 800℃．

nle color of liquid products WaS comparatively liglat and only a small quantity of
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dope deposited at the bottom of vessel in the lOW temperature．which means there was

a significant amount of water in it．As the temperature rose．the color gradually

became dark,and finally tumed into puce，meanwhile the liquids became much

thicker．nlat is because carbonhydrares firstly has the dehydration reaction under the

low temperature．晰tll the increase in the temperature，the pyrolysis reactions go

further,and some hydrocarbons，like benzene，hydroxybenzene and naphlthalene etc，

crack into small．molecular permanent gases．meanwhile produced steam reacts with

char and hydrocarbon etc．Finally the liquid products contain less and less water．The

two phenomena explain why liquid products diminish with the increase of reaction

temperature【8】．

3．3 Permanent Gase$

Permanem gases catl be obtained after gaseous products are cooled，which is a

kind of syngas mostly including H2，CO，C02，CI-h，light hydrocarbons谢th a number
of carbon atomicity less than four．

Because the reaction temperature has a more important effect on the yield of

pyrolysis products than the residence time，only the effects of different reaction

temperature on the yield of permanent gases from corn stalk and rice husks were

studied in this paper,and the results are showed in Fig．4． 。．
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Fig．4 Mass Ratio ofthe Permanent Gases

4 Characterisitics of Permanent Gase$

The volume contents of the main components of permanent gases including H2，

CO，C02 and CH4，were analyzed by on—line infrared gas analyzer．In addition,the

non-condensable gases also contained a small quantity of light hydrocarbon,namely

CmHn，mainly consisting of C2H4，C2H6，C3+etc．Sum of volume contents about CmHn
were calculated by gas chromatography．

4．1 Contents of Gas Components
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The volume contents of permanent gases components at different reaction

temperature and residence time are showed in Fig．5 and Fig．6 respectively,where T

represents reaction temperature．

Temperature．oc Temperature。oc

(a)Corn Stalk (b)Rice Husks

Fig．5 Volume Contents of the Permanent GasesComponents at Different Reaction

Temperature(f=18min)

(a)Corn Stalk (b)Rice Husks

Fig．6 Volume Contents ofthe Permanent Gases Components at Different Residence

Time口--550℃)

We carl see from the curves in Fig．5 that the volume content of H2 Was only about

3％at 400℃and rose to about 35％at 800℃．However,the contents of CO and C02

had the opposite tendency compared with H2．The volume content of C02 declined

from 43％(at 400℃)to 20％(at 800℃)，and the value of C0 dropped from above

30％(at 400℃)to 20％(at 800℃)．n地volume content of CFh increased slightly with

the increase of the temperature，especially before 500℃．And the highest content of

light hydrocarbons WaS achieved at about 500℃．

So we call conclude that the reaction temperature has a remarkable influence on

the volume contents of permanent gases components，especially for H2，CO and C02．

Witll me growing of the temperature，the comem of H2 rose sharply,but the contents

of C0 and C02 both declined obviously．ne phenomena are similar to reference

literature【9】．

The curves of permanent gases components in Fig．6 changed gently with
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different residence time，especially CI-14 and CmHn，which means that residence time

only has a trivial effect on the yield of permanent gases components compared with

reaction temperature．

‰n the reaction temperature rises，hydrogen element in the carbonhydrates iS

cracked into independent hydrogen,which makes the yield of H2 increase sharply．

Biomass has lots of oxygen-containing groups，such as carbonyl，carboxyl and

hydroxide ere．which would crack into small-molecular gases along with the

temperature increasing．Carboxyl—containing groups change into C02，carbonyl

groups turn into CO and hydroxide groups become into H20，meanwhile they would

further react with carbon or steam，which reduce the density of C0 and C02．

Therefore，the higher the reaction temperature is，the smaller the yields of CO and

C02 are．

CH4 mainly comes from demethylating reaction during the low temperature，

rupturing reaction of ether bonds in the high temperature and further cracking of

volatile pyrolysis products．Under the condition of high temperature，C2144 and C2I-16

would break into H2 and CI-14．at the same time CH4 would crack into H2 and C．So the

content of CH4 in the figures is the outcome of comprehensive reactions．

Balance mechanism of light hydrocarbons is similar to that of CH4．

4．2 Low Heat Value of Permanent Gases

Low heat value(LHV)of combustible gases Can be calculated in terms of the

following formula：

g=∑CQf／100 (1)

Where Qg is the LHV of combustible gases in MJ／Nm3，Qi is the LHV of

combustible gas i in MJ／Nm3，Ci is the volume percent of combustible gas i．

The LHV of permanent gases from corn stalk and rice husks under differeni

reaction conditions is showed in Fig．7．

Tem∞raf帅．．c

(a)Corn Stalk

T朗叩砌内．0(2

(b)Rice Husks

F嘻7 Low Heat Value Of the PermanentGases

We can see from Fig．7 that when the reaction temperature changed from 400"(2
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to 500℃．the LHV of permanent gases increased from 1 2．5MJ／Nm3 to 1 6MJ／Nm3．

WKle the temperature Was above 500℃，the LHV of permanent gases changed gently

in the range of 1 6-17 Mj烈甜．The distances among the curves of different residence

time were all very small．which explains the residence time has a little influence on

the LHV of permanent gases．

Biomass Call be gasified by means of different gasification media．Air

gasification produces a low heating-value gas(LHV 5—6MJ／Nm，for nitrogen from

air transfer into the gas．Oxygen gasification produces a medium heating—value gases

(LHV 1O．1 2MJ／Nm’)，because the reaction of oxygen and char produces lots of

carbon dioxide【1 0]．However there is no gasification agent during the pyrolysis

process，SO the pyrolysis syngas generally contains less number of 02 and N2，whose

LHV is higher even than oxygen gasification．

The pyrolysis syngas has some disadvantages．It is well．known that there are not

combustion reactions in the pyrolysis process，especially on the condition of high

temperature(about 1 000℃)。SO a greater quantity of tar has been contained in

pyrolysis products．It is reported that the tar content in pyrolysis syngas is about

609／Nm at 850℃I 1 11．However,the tar content of gasification gas in CFB iS only

above l Og／Nm．The lower the reaction temperature iS．the higher the tar content is．

5 Conclusion

nle experimental results clearly demonstrate that the reaction temperature has a

more important influence on the pyrolysis products than the residence time．111e lligll

temperature helps macromolecule compounds crack into small．molecule gaseous

products，SO the higher the temperature iS，the less the yields of solids and liquids are。

while the higher the proportion of permanent gases is．When the temperature reached

800℃．the mass ratio of permanent gases Was above 55％．

111e reaction temperature is closely related with the compositions of permanent

gases．With the growing of the temperature，the volume content of H2 rises sharply,

but the values of CO and C02 both decrease obviously．WKle the content of CH4

increases slightly,especially when the temperature is lower than 500℃．And the

highest volume content of light hydrocarbons is achieyed at about 500℃．

As the reaction temperature changes from 400℃to 500℃．the LHV of permanent
gases increases from 1 2．5MJ／N—t0 1 6MJ／N一．Ⅵmen the reaction temperature

exceeds 500℃，the LHV of permanent gases changes gently in a range of 1乱17
MJ／Nmj． ＼，
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Paper II： Research on Thermodynamic Model of Biomass

Gasification Process

Abstract：Considering carbon partial conversion and heat loss of the system，a thermodynamic

model of biomass gasification was established based on mass balance，energy balance and

chemical equilibrium，which Was solved with Newton—Raphson method．The model is validated by

comparison with the literature data．The effects of air preheat temperature，moisture content,

equivalence ratio(ER)on gasification performance were analyzed．The detailed process of

modeling and the calculating results are much valuable for the development of the biomass

gasification．

Keywords：biomass，gasification,thermodynamics，equilibrium model

0 Introduction

The reaction mechanism of biomass gasification was very complicated，which

included same．phase reactions and multiphase reactions，and it concerned many

subjects such勰thermodynamics，hydromechanics．hcat and mass transfer,chemical

kinetics．and SO on．Hence．it is quite difficult to found mathematical models which

could accurately describe the whole gasification process『l1．According to the

difference of emphasis，the mathematical models could bc divided into classes for

thermodynamic model and dynamic model．

Dynamic model considering kinetic characteristic and hydromechanics

characteristics Was more close to practical process，however,there were no

acknowledged models，because many intermediate product construction and reaction

mechanism were uncertain f2-41．Thermodynamic model alSO called zero dimensional

equations，for which the whole process Was posed as blackbox．The same．phase

reactions and multiphase reactions of gasification process were asumed to reach

balance when the gas left the gasifier．However,in fact,some reactions were di伍cult

to reach balance．As a result．there were largc deviation between calculated values and

experimental values f5．71．Li et al put forward a kind of biomass gasification model

for circulating fluid bI浊which Was based on pure balance models．and the unblance

equivalence factor was leaded in the model for the incomplete conversion of carbon

『81．Jarungthammachote et al corrected the equilibrium constant of methanation

reaction,for which the effect df carbon activity on reaction Was considered『91．As a

result,the production of methane could be predicted well．However,in the paper,the

carbon of biomass Was asumed to transforrn into fucl gas completely,and the system

heat loss Was not corcerned．Based on literature f91，Liao Qiang et al researched the

temperature effect of the air on gasification process，but which concerned carbon

partial conversion and system heat loss．

In this paper,a kind of mathematical model Was founded on the basis of

thermochemical equilibrium mechanism,for which the effect of heat lOSS and

incomplete conversion of carbon Was concerned．The influence of preheat temperature。
moisture content and equilibrium ratio on gasification indentify parameters Was

PH-l



1 Assumption in the model

Assumed conditions of the model were shown嬲follows：

①Because the sulfur content of biomass WaS lOW,the biomass was assumed to

be composed by the elements of C，H，O，N；②m reactions carried on under one

normal atmosphere；③Tlle temperature，pressure and component was uniform in the

gasifier；④m volume of air composition was of 21％02 and 79％N2；⑤111e fuel

gas was composed by CO，C02，H2，CH4，H20 and N2，under ideal condition．

2 Foundation of the mathematical model

When the gasification media was air and steam，the total chemical equation of

biomass gasificatin Was"

cH口％Nc+m02+wlH20(7)+w2H20(g)+3·76洲2一zlco+也c02+勺H20+_H2
(1)

+,‘5cH4+z6C(s)+(3·76m+0．Sc)N2

Where CH．O“Nc expressed the biomass molecular formula for dry basis；而O=

1,2⋯．，6)expressed the mole number of different reaction productuins for per mole

dry basis biomass；m expressed the mole number of oxygen needed by the gasification

for per mole dry basis biomass；W1 expressed the the mole number of water needed by

the gasification for per mole dry basis biomass；W2 expressed the mole number of

steam needed by the gasification for per mole dry basis biomass．

2．1 Material balance

The carbon,hydrogen and oxygen equilibrium equation could be obtained from

formulal．

C幽n balance jrl+电+马+％2
l

Hydrogen balance 2勺+2～+4岛2口+2、+2匕

Oxygenbalance Xl+2x2+工3。6+2m+w1+w2

、

(2)

(3)

(4)

2．2 Energy balance

The reactants inputting into the gasifier included biomass，air and steam，and the

products outputting from the gasifier consisted gases and residual carbon．Formula 5

could be obtained bY the energy balance principle for inputting and outputting

materials．
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；坳(啡+Ⅳm，砭一Ⅳm，298)2t7r唼恤(脯多,R+Hm,T1-Hm,298)】 (5)

Where—expressed舭m。Ie number。f c锄ponent f，m。1；峭expressed
舳d矾m。1甜f0咖ation锄tllalpy，J／m01；以，r expfesSed seIlsible entMpy，J／m。l；

乃expressed the temperature of reactants，K；T2 expressed the temperature of

productions，K；珊expressed thermal efficiency,％；the subscript of只R separatly

expressed reactants and productions．

·The calculation formula of sensible enthalpy variation was follows：

％，r一日小，298=岛8Cpdr=蠡(口o+alr+a2r2)aT (6)

Where 【一， expressed specific heat at conS切nt pressurc，J／mol·k；
ao、 aI, a2

expressed constants，which could be acpuired form literature【11]．

2．2 Chemical reaction equilibrium

No mattter what kind of gasifier equipment,the process of biomass gasification

could be divided into four steps as following：dryness，pyrolyzation,combustion，and

reduction．Comparing、衍廿1 reduction,the combustion reaction(C+02_C02)carried

on so quickly．As a result,the key roles which play on the final fuel gas composition

were the several reduction reactions[7，10，12，13]．Considering the main fuel gas

composition from the experimental result，boudouard reaction，water-gas reaction,

methanation reaction and water-gas shift reaction were utilized in the paper as the

base of chemical equilibrium calculation,and the equilibrium constants separately

were KP|，Kp2，Kps，Kp4．

C(s)+C02(g)一2CO(g)

C(s)+H20(g)一CO(g)+H2(g)
。 》

CO)+2H2(g)一CH．(g)

Co(g)+H20(g)寸c02(g)+H2(g)

According to the relation between equilibrium constant and gas mole number,the

formulas were transformed，and showing as following：

巧l。恐‘‘=巧2·毛·x3 (7)

巧2·Kp3·x4·毛=五·x5 (8)
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砗4·五·毛=屯·■ (9)

Only two of the formulas were independent，and the first two formulas were

chosed in this paper．

For the certain reaction，equilibrium constant Was the function of temperature，

and Was wirrten as follows：

lIlx。：一AH___00+竺lIl 7’+竺r+竺r2+，
，

RT R 2R 6R

The lieterature【1 1】could be referenced for the cflculation process of equilibrium

constant．In the above reactions，the curves of equilibrium constant changing by

temperature were shown in Fig．1．

There were six equations and six unknows from formula(2)to formula(5)，

formula(7)and formula(8)，which formed a set of nonlinearity equations of

thermodynamic model for the biomass gasification process．

_
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Fig．1 Relationship between equilibrium constant and reaction temperature

3 Charaeteristic data

Characteristic data of 02，H20，N2，CO，C02，H2，CH4 could be searched in

reference【1 1]．

The characteristic data ofcarbon could be searched in reference【3】and【16]．
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C，．咖，=(0．36T+1 390)J／(kg．K)=(1 6．68+4．32·1 0q·T)J／(m01．K)

Except for the elemental analysis data,the standard formation enthalpy also was

indispensable for biomass．According to the definition of standard enthalpy,which

was the enthalpy variation for per tool compound formaition by simple substance

under normal state【1 3]，the formula could be obtained．To the cotton stalk，for

example，the molecular formula Was CHI．4700．“sNo．017 accprding to the elemental

analysis，which could be formed by four kinds of simple substances that were C，H2，

02，N2，and the formula shown as flowing：

C(s)+O．735H2(g)+0．32402(g)+O．0085N2(g)—◆CHl4700嘲Nool7

However,in fact，the above reaction could not happen,CHl．4700．．sN0．017 may

obtained by the following reations：

C+02一C02 —393510J／tool

O．735H2+O．367502_O．735H20 一0．735·241 820J／mol

C02+0．735H20+0．0085N2—》1．043502+CHl4，0n6稿Nn们7 +476947J／tool

After computation the standard formation enthalpy of cotton stallk Was

．94300．7J／m01．

4 Solution and validation of mathematieal models

In this paper,Newton-Raphson method was adopted in the solving of equations，

and the software Matlab 7．0 was utilized to write mathematical compution program

package．The known parameters should be input into the models such as molecular

formula of biomass，standard formation enthalpy,moisture content WI，oxygen mole

m，steam mole W2，system thermal efficiency r／r，the material temperature inputting

gasifier,and the material teml哮rature outputting gasifier．The output parameters from

the models were mainly mole numbers of different gases and the residual carbon．

In order to validate the exactitude of the model，the calculation results of the

models were compared、撕th the data of literatures in table 1．

In the Tab．1，the comparison between calculation results and literature data Was

shown,which were basically uniform．Because the effect of tar and other CxHy in the

fucl gas could no be considered in the models，the calculation results and the

experiment value could not be in good accord．
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．．．．．．．．．．．—．Tab．1 Comparison of the calculated results by model wi—t—h———l—i—t—e——r—a——t—u——r——e——d——a——t—a—．．．．．．．．．．．．．

Reaction Temperature 800"12 Reaction Temperature 955"C

Model Result Data ofLiterature【13】 Model Data ofLiterture【17】

5 Results and analysis

During the process of biomass gasification,the factors such as air preheat

temperature，moisture content of matierial，equilibrium ratio et al played all important

role on gasificaton indicators．In the paper,sawdust was used as raw material，and

influence rule of above factors on gasification performance was reasearched by the

model．The molecular formula of sawdust Was CHI．4400．66，、Ⅳitll the high heat value of

449 568 J／mol，and the standard formation enthalpy Was-1 1 8 050 J／m01．

5．1 Influence of air preheat temperatioa

The influence of air preheat temperature，was shown in Fig．2 under the condition

ofreaction temperaute 900。C and air equivalent ratio O．25．

Air Preheat Tenperature／℃

Fig 2 Effect of air preheat temperature on gas component

戡；∞

∞∞

弱∞

From Fig．2，the volume content of CO and H2 increased separately 3．8％and

1．98％，when the air temperature rose from 25"12 tO 400"(2，And the volume content of
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C02，H20，CH4 and N2 decreased a little．The heat value of fuel gas increased

obviously,which showed that the gasification efficiency increased．Because the air

preheat temperature increased，the heat quantity inputting into the furnace added，

which Was in favor of endothermic reaction．

5．2 The effect of moisture content

The effect of moisture contem in material Was shown in Fig．3。with the reaction

temperaute 900。C and aireqmvMent ratio 0．25．

叩

E．

王
、

莹

孳

ioistrife■a8_Content ，％

Fig 3 Effect of moisture content on gas component

From Fig．3，the volume content of CO decreased from 25．14％to 14．58％，when

the moisture content of materials increased from 0％t0 20％，and the volume content

of C02，H20，CH4 increased obviously,while the volume content of N2 decreased a

little．ne heat value of fuel gas decreased a little．Because the latent heat of

vaporization for water Was larl；e，the rise of water content meant that the heat drawn

by恤gasification reaction in'creased，which lead that the temperature in the furnace

decreased．As the result,it made against for the production ofCO and H2，while it Was

in favor of CI-14 and C02．

5．3 The effect of air equivalent ratio

n圮influence of air equivalent ratio Was shown in Fig．4 under the condition of

environment air gasification and reaction temperature 900*C．

PⅡ．7
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^ir Equillbriu Rati0

Fig 4 Effect of air equivalence ratio OU gas component

We can see From Fig．4，when the air equivalent ratio increased from 0．2 to 0．35，

the volume content of C02 and N2 increased；the volume content of CO、H20、CH4

decreased；the volume content of H2 changed a little．Because by the increase of air

equivalent ratio，the combustion reaction finished sufficiently，and more C02 WaS

produced．The proportion of C02 changed to CO determined by the reaction

temperature of reducing zone．At the SalTle temperature，the larger the air equivalent

ratio，the more the volume content of C02 WaS．In addition,by the air equivalent ratio

rose，more volume ofN2 was brought in,and the number ofN2 added．

6 Conclusion

In this paper,thermodynamic model for biomass gasification process Was

founded base on mass balance，energy balance and chemical reaction equilibrium，
which considered several factors such嬲system heat loss，carbon incomplete

conversion and SO on．The model Was solved in use o心ewton．Raphson method．Bv

comparasion with literature data,the validity of model WaS proved．Finally,the
influence of air preheat temperature，moisture content,and air equivalent ratio On

gasification indicatiors WaS analyzed．
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