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基于CPFD方法的流化床生物质气化数值模拟

任喜熙，陈祁，杨海平，张世红，王贤华，陈汉平

（华中科技大学煤燃烧国家重点实验室， 湖北 武汉 430074）

摘要：基于计算颗粒流体动力学（CPFD）建立了三维鼓泡流化床水蒸气-空气混合气化的数值模型，并进行了

模型验证，结果表明模拟和实验具有良好的一致性。在该模型的基础上，研究了气化炉内气体分布以及温度分

布；同时探究了生物质属性（颗粒粒径、含水率、种类）以及操作条件（气化温度、床料高度）对气化特性的

影响。结果表明，生物质颗粒粒径对气化性能的影响存在一个最优值，平均粒径为 0.6 mm是最佳的；较高的含

水率会降低可燃气体产量，不利于气化反应的进行；四种生物质中，锯末气化的效率最高、可燃气体产量最大、

气体热值最高，稻壳仅次于锯末但其碳转化率高于锯末；提高气化温度可以增加可燃气体的比例、提高气化效

率；而初始床层高度的变化可以改变H2/CO的比例。本实验为生物质水蒸气/空气气化提供了理论参考，有助于

生物质原料的选取和处理，也有助于气化炉的放大和优化。
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Numerical simulation of 3D fluidized bed biomass gasification based on CPFD
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Abstract: Based on computational particle fluid dynamics (CPFD), a three-dimensional bubbling fluidized bed
steam-air mixed gasification numerical model was established, and it was verified with experiment trials. The
results show that the simulation and experiment have good consistency. Based on the model, the gas distribution and
temperature distribution in the gasifier were studied; meanwhile, the biomass properties (particle size, water content,
types) and operating conditions (gasification temperature, bed height) were investigated. The results show that there
is an optimal value for the impact of biomass particle size on gasification performance, with an average particle size
of 0.6 mm being the best; a higher water content will reduce the output of combustible gas and is not conducive to
the gasification reaction. Among the four types of biomass, sawdust gasification has the highest efficiency, the
largest combustible gas production, and the highest gas calorific value. Rice husk is second only to sawdust but its
carbon conversion rate is higher than that of sawdust; increasing the gasification temperature can increase the
proportion of combustible gas and increase gasification efficiency; while the change of initial bed height can change
the ratio of H2/CO. This experiment provides a theoretical reference for biomass steam/air gasification, which is
helpful for the selection and processing of biomass raw materials, and also facilitates the amplification and
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optimization of the gasifier.
Key words: biomass; gasification; numerical simulation; CPFD; fluidized bed

引 言

生物质气化被认为是一种很具前景的清洁能

源利用技术[1]。流化床作为一种燃料适应性广、效

率高、气固混合充分以及温度场均匀的反应器，已

经被广泛用于生物质气化等热转换过程，国内外学

者也进行了大量的实验和模拟研究[2-7]。目前数值

模拟中的半经验和经验模型可以替代实验进行预

测[8]，随着计算流体动力学（CFD）的发展，已经可以

较准确地预测流化床生物质气化[4,7]。

气化过程大多是吸热的，通常通过燃烧的方式

来提供气化反应所需的热量[9]，所以常使用空气作

为气化剂，但是空气气化热值较低，经济效益较差，

而水蒸气气化的合成气热值高，因此水蒸气混合空

气气化具有较高的应用价值[10]。Pauls等[11]和车德勇

等[12]应用 Aspen Plus建立了生物质在空气-水蒸气

下的气化模型，并探究了空气当量比和水蒸气与生

物质的比对气化特性的影响；Gerber等[4]和虞君武

等[2] 建立了鼓泡流化床的欧拉双流体（TFM）模型，

同时对初始床高、木屑进料速率、热边界条件以及

初级和二次热解动力学进行了探究，结果表明初始

床高和木屑进料速率对气体组分的影响相对较小；

Zhao等[13]基于CFD-DEM方法在超临界水的条件下

探究了壁温以及流速对生物质气化反应的影响。

然而，前人的工作主要集中在二维，而二维模型忽

略了一个维度的物理变化，虽然可以较精准地描述

实验现象，但是对流化床反应器，炉内颗粒和流体

的运动存在各向异性的脉动，三维模型模拟可以实

现更精确和更精细的模拟[14]。

计算颗粒流体动力学（CPFD）方法因为可以模

拟流态化过程中的大量颗粒而被广泛关注，其具有

以下优点[7,15]：（1）对于整个反应过程进行模拟，描述

颗粒的详细粒径分布；（2）无须人为区分流化床的

稀相区和密相区；（3）对属性相同的颗粒打包处理

成“计算颗粒”，可以处理 1016数量级别的颗粒；（4）
可以定义颗粒的组分以及准确地追踪颗粒的运动

和化学反应特性，既保证了计算精度又能提高计算

效率。Di Nardo等[15]和 Xie等[16]对于煤气化的研究

表明，CPFD方法可精确模拟流化床气化反应的产

物分布，对于形态多样、反应复杂的生物质颗粒来

说，CPFD方法在处理三维模型中颗粒运动、化学反

应方面极具优势，因此可将该方法引入到流化床生

物质气化的研究中。

因此，为探究生物质属性和操作条件对气化特

性的影响，寻找气化反应的最佳工况，本研究将采

用 CPFD方法建立鼓泡流化床的三维数值模型，详

细描述床料颗粒和生物质颗粒的粒径分布，考虑生

物质空气-水蒸气气化的热解脱挥发分、焦炭燃烧

气化反应以及均相气体反应。探究气化炉内气体

分布以及温度分布，并进一步探究生物质颗粒粒

径、含水率、种类以及床层高度和气化温度对生物

质气化特性的影响。

1 实验的物理模型与数值模型

1.1 气化炉反应器结构

本研究所使用的实验设备是实验室规模的鼓

泡流化床，物理模型和实验数据均来自文献[17]。几

何模型简化为直径为 50 mm、高度为 500 mm的三维

气化炉，如图 1所示。生物质通过２个螺旋给料器

送入炉膛中，进料口离底部 50 mm高、直径为 40
mm；气化介质从气化器底部供入，空气经预热器预

热到 60℃，水蒸气通过蒸汽产生器和加热器加热到

200℃；合成气从气化炉顶部排出。气化器底部为单

个穿孔型的布风板，用 4个 2.0 kW的电加热线圈加

图1 鼓泡流化床气化反应器示意图

Fig.1 Schematic diagram of bubbling fluidized bed gasification
reactor
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热，气化温度维持在 800℃，详细的气化炉结构和实

验数据见文献[18]。生物质的工业分析和元素分析如

表1所示。

1.2 基于CPFD方法的数学模型

CPFD方法基于单元内源项颗粒群法(MP-PIC)[19]，
流体相通过 Navier-Stokes方程以及离散相颗粒对

流体相的作用进行描述，气相湍流模型采用大涡

（LES）模拟的方法（适用于三维模型），大尺度的涡

结构采用直接求解N-S方程，小尺度的涡结构采用

Smagorinsky模型[20]计算；颗粒采用拉格朗日框架下

的MP-PIC方法描述，对属性相同的颗粒进行打包

处理，形成“计算颗粒”[18-19]。气固两相之间的阻力

模型采用 Gidaspow模型[21]。在 CPFD方法中，颗粒

的密度是保持不变的，所以颗粒相因化学反应而质

量减少必然导致颗粒直径的减小。主要的控制方

程概述如表2所示。

1.3 化学反应模型

生物质干燥过程迅速，因此假设生物质中的水

分在进料口瞬间蒸发，水分以水蒸气的形式进入气

化炉，即不考虑生物质干燥模型。主要考虑生物质

的热解模型、焦炭燃烧气化模型以及气相反应

模型。

1.3.1 热解脱挥发分模型 生物质热解反应是一

个非常复杂的反应过程，在实验中采用简化的单方

程模型，不考虑生物质中少量的硫元素和氮元素的

影响，同时高碳烃类含量较低也不予考虑，轻烃类

产物都认为是 CH4。由于流化床内传热速率快、气

固流动充分，热解反应的反应速率比其他反应速率

高几个数量级[6]，因此假设热解在整个颗粒中均匀

发生，且在进料口瞬间完成。热解脱挥发分化学方

程式如下：
Biomass = YChar + YVolatile + YMoisture + YashVolatile = nCO2 + nCO + nH2 + nCH4 + nH2O (1)

式中，Y为产率，%；n为热解脱挥发分后产生气

体的质量分数。其系数主要通过两种方法确定：

（1）通过热解实验确定，本实验中采用的就是由

Loha等[17-18]以及在固定床上的热解实验获得的数

据；（2）主要组分通过 Loison-Chovin模型[22-24]计算，

再通过元素分析数据确定其他组分含量。

1.3.2 气固反应 生物质热解后的焦炭燃烧、气化

建模主要考虑：（1）焦炭燃烧反应；（2）水蒸气气化

反应；（3）CO2气化反应；（4）甲烷化反应。普遍认为

甲烷化反应的速度远远低于蒸汽气化[4]，非均相化

学反应方程式和化学反应速率建模如表3所示。

表2 控制方程［18-19，21］

Table 2 Governing equations［18-19，21］

名称

连续性方程

动量方程

组分输运方程

能量守恒方程

颗粒运动方程

颗粒碰撞模型

颗粒能量传递模型

控制方程

∂
∂t (αg ρg) + ∇·(αg ρgug) = δṁs, δṁs = -∭f dms

dt dmsdusdTs
∂
∂t (αg ρgug) + ∇ ⋅ (αg ρgugug) = -αg∇p + αg ρgg + ∇ ⋅ τg + F
∂
∂t (αg ρgYg,i) + ∇ ⋅ (αg ρgYg,iug) = ∇ ⋅ (αg ρgDgYg,i) + δṁg,i + δṁs,i

∂
∂t (αg ρghg) + ∇ ⋅ (αg ρghgug) = αg ( ∂p∂t + ug ⋅ ∇p) + φ - ∇ ⋅ (αgq) + Q̇ + Sh + q̇D

A = dusdt = Ds (ug - us) + g -
1
αs ρs

∇τs - ∇pρs + Fs

τs = 10Psαβs
max éë ù

û( )αcp - αs ,δ ( )1 - αs

msCv
dTs
dt =∑j = 1

Np
Qij + Qsg + Qradi + Qreac

表1 稻壳的工业分析和元素分析

Table 1 Proximate analysis and ultimate analysis of rice husk

元素分析/%(mass, dry)
C

38.43
H
2.97

N
0.49

S
0.07

O
36.36

工业分析/%(mass, dry)
FC
14.99

V
55.54

M
9.95

Ash
19.52

HHV/ (MJ/kg)
15.68
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1.3.3 均相反应 除了非均相反应外，还有许多气

体之间发生的反应。它们是热解脱挥发分过程中

产生的气体与气化反应产物气体的反应，挥发性气

体的燃烧和重整对合成气组成以及气化特性有很

大影响。化学反应方程式以及反应动力学参数如

表 4所示。在均相反应中，只有水煤气转化反应被

模拟为平衡反应，该反应正反应为放热反应，在较

低温度下有利于产生CO2和H2，在较高温度下有利

于产生CO和H2O[26]。
1.4 模拟实验条件的设定

本实验采用的 Barracuda软件，是由美国 CPFD
Software公司开发的专门用于模拟流态化过程及化

学反应的软件包。具体的边界参数设置如表 5所
示，参数的取值参考了文献[7,15,18,27-29]。壁面温度设定

为 800℃，初始状态下填充 150 mm高的 SiO2沙粒，初

始堆积体积分数为 0.45，粒度分布如表 6所示。如

图 2所示，在 15 s后出口气体的质量流率基本保持

不变，达到了动态平衡，因此选取 15 s后的平均数据

进行进一步探究。

2 结果与讨论

2.1 网格无关性验证

本实验的模型网格通过尺寸自适应的笛卡儿

网格划分。在相同条件下，使用 4286、8928、12784
和 15982个计算网格分别进行模拟实验，取出口气

体的摩尔分数进行比较。一般而言，网格数量越

多，预测的准确性就越高。如图 3所示，在网格数量

达到 8928个以上时，出口气体的摩尔分数显示出良

好的一致性，而网格数量为 4286个时与其他数量网

表3 非均相动力学参数及其表达式［18-19］

Table 3 Heterogeneous kinetic parameters and expressions［18-19］

反应名称

焦炭燃烧R1

二氧化碳气化R2

水蒸气气化R3

甲烷化反应R4

化学方程式

C + O2¾®¾¾ CO2
C + CO2¾®¾¾ 2CO

C + βH2O¾®¾¾ (1 - β)CO + (β - 1)CO2 + βH2

C + 2H2¾®¾¾ CH4

化学反应速率表达式

R1 = 5.957 × 102Texp ( -17975T ) 6dp [O2 ]
R2 = 1.272msTexp ( -1.88 × 108RT )[CO2 ] -
1.0436 × 10-4msT 2exp ( -1.97 × 107RT

- 20.92)[CO ]2
R3 = 1.272msTexp ( -1.88 × 108RT )[H2O ] -
1.0436 × 10-4msT 2exp ( -5.25 × 107RT

- 17.29)[CO ]
R4 = 1.368 × 10-3msTexp ( -8087T

- 7.087)[H2 ] -
0.151msT 0.5exp ( -13578T

- 0.372)[CH4 ]0.5

表4 均相动力学参数及其表达式［6，18-19，25］

Table 4 Homogeneous kinetic parameters and their expressions［6，18-19，25］

反应名称

一氧化碳燃烧R5

氢气燃烧R6

甲烷燃烧R7

甲烷与蒸汽反应R8

水煤气转化反应R9

化学方程式

CO + 0.5O2¾®¾¾ CO2

H2 + 0.5O2¾®¾¾ H2O

CH4 + 2O2¾®¾¾ CO2 + 2H2O

CH4 + H2O¾®¾¾ 3H2 + CO

CO + H2O   CO2 + H2

化学反应速率表达式

R5 = 5.62 × 1012exp ( -133031RT )[CO ][O2 ]0.5

R6 = 5.159 × 1015T -1.5exp ( -28517RT )[O2 ][H2 ]1.5

R7 = 3.552 × 1011T -1exp ( -130530RT )[O2 ][CH4 ]
R8 = 3.0 × 108exp ( -125000RT )[H2O ][CH4 ]

R9 = 7.68 × 1010Texp ( -304641RT )[CO ]0.5 [H2O ] -
6.4 × 109Texp ( -326425.7RT )[H2 ]0.5 [CO2 ]
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格具有较大差异。因此本文使用计算较为准确且

计算成本较低的8928个网格。

2.2 模型验证

描述本实验物理现象的流化床数值模型以及

化学反应动力学模型均来自前人发表的文献，为了

确保数值模型的准确性，将模拟结果与实验结果进

行了对比验证，如图 4所示。ER表示实际空气量与

理论空气量的比值，S/B表示水蒸气与干生物质的

比例。模拟结果与实验结果具有良好的一致性，模

拟准确地预测了CH4、CO、N2的摩尔分数，误差基本

在 10%以下。然而模拟仍存在一些问题，如过高的

预测了H2的产生，这可能由于H2含量较少导致误差

相对较大；模拟也低估了 CO2的产生，最大误差为

15.52%。较大的误差可归因于复杂的流化床气化

反应系统以及动力学参数，总体而言，该误差满足

模拟实验的要求，可以进行后续的模拟实验。

2.3 气化炉内气体分布以及温度分布

2.3.1 气体分布 图 5为气体沿气化炉轴向变化的

平均分布图。在生物质入口处，认为生物质瞬间热

解，所以由热解脱挥发分产生的气体在入口处浓度

最大，O2在入口处就被CO、CH4、H2以及焦炭颗粒的

燃烧完全消耗。CH4的浓度主要受挥发分含量的影

响，而脱挥发分主要发生在气化炉的下部，因此在

生物质入口的高度以上，CH4浓度的变化可以忽略

不计。CO2的浓度在气化剂入口处最大，在生物质

入口处开始与焦炭发生气化反应，因此入口后 CO2
的浓度显著下降，之后由于水煤气变换的正向反

应，CO2又逐渐升高。另一方面，水煤气变换反应在

较低温度时有利于产生CO2和H2，因此在床层高度

后 H2 的浓度逐渐增加，H2O 和 CO 的浓度逐渐

降低。

2.3.2 温度分布 图 6和图 7展示了流体温度随着

炉膛高度的变化。从炉膛底部到床层高度这一段，

图3 出口气体摩尔分数随网格数量的变化

Fig.3 Variation of outlet gas mole fraction with the number of
grids

图2 出口气体质量流率随时间的变化

Fig.2 Change of outlet gas mass flow rate with time

表5 模拟的边界条件和参数［7，15，18，27-29］

Table 5 Simulated boundary conditions and parameters［7，15，18，27-29］

参数

生物质入口质量流率/(kg/h)
生物质颗粒直径/mm
生物质颗粒密度/(kg/m3)
焦炭密度/(kg/m3)
沙粒密度/(kg/m3)
气化温度/℃
压力/Pa

数值

0.3
0.25~0.35
750
1300
2300
800
101325

参数

时间步长（Δt）/s-1
粒子与壁面的法线动量保留系数，en
粒子与壁面的切线动量保留系数，et
固相应力模型的无量纲常数，β

固相应力模型的无量纲常数，σ

固相最大堆积密度下的体积分数，αcp
碰撞最大动量重定向，ξ

数值

0.0001
0.3
0.99
3
10-8
0.6
40%

表6 沙粒粒径分布

Table 6 Sand particle size distribution

Size/μm
<250

250—400
400—500
500—600
600—700
>700

Mass fraction/%
2.5
8.3
18.7
56.5
9.4
4.6

··5767



第71卷化 工 学 报

由于焦炭和挥发分的剧烈燃烧放热导致温度不断

上升，而在床层高度以上时，温度会发生急剧的下

降，这是由于此时氧气已经被消耗完毕，气化反应

占主导，吸收大量热量，使得炉温下降。然而在

0.25m之后，焦炭颗粒被消耗完毕，二氧化碳气化、

水蒸气气化速率降低，水煤气变换的正向放热反应

会使温度有一个小幅度的回升，但总体趋势是温度

随着炉膛的高度逐渐下降。

另一方面，可以发现气化炉内部温度相对比较

均匀，气化剂和生物质进入炉膛后能迅速加热升

温。床层表面反应非常剧烈，在床层表面以下主要

是发生燃烧反应放出热量为气化反应提供热量，床

层表面以上主要发生气化反应吸收热量。图 7中也

可以观察到，在炉膛左侧出现了局部高温，这对气

化炉的稳定性是不利的，这可能是由于生物质进入

炉膛后，还未与床料充分混合便被挥发分气体和播

料风夹带到了床层表面，而左侧位置由生物质热解

产生的 CO2、H2O和 CH4浓度较低，气化吸热反应较

弱，从而出现了局部温度较高的情况，因此在气化

炉设计中需要考虑生物质与床料的充分混合问题，

可以将进料口设计一定的角度，使生物质斜向下进

入气化炉。

2.4 生物质原料属性对气化特性的影响

2.4.1 生物质颗粒粒径对气化特性的影响 生物

质颗粒的粒径是影响合成气质量和气化特性的重

要参数之一。对进入气化炉的生物质颗粒进行破

碎、研磨、干燥等预处理与能源的消耗成本有关。

本文研究了生物质颗粒在气化温度为 800℃，当量

比 ER=0.35，S/B=0.5的条件下对气化特性的影响。

颗粒粒径对出口合成气摩尔分数的影响如图 8所
示。可以发现在颗粒粒径大于 0.6 mm时，CO2的摩

尔分数增加，而 CO、H2和 CH4的摩尔分数随着颗粒

粒径的增加而降低。这是因为随着生物质颗粒粒

径增大，O2向其扩散作用减弱，导致热解后的焦炭

与氧气反应困难，使得脱挥发分产生的气体被氧气

大量消耗，产生了更多的 CO2；另一方面，焦炭燃烧

反应减弱后产生的热量减少，使 CO2和水蒸气的气

化反应速率降低，导致气化特性变差。而对于颗粒

粒径小于 0.6 mm，出口的摩尔分数产生了相反的规

律，这是因为在流化床中细小的颗粒容易被气体夹

带出反应区域，导致焦炭燃烧和气化反应不完全，

所以过小的颗粒不利于气化反应，将生物质颗粒研

磨、破碎到较小颗粒也需要消耗更多能量。图 9展
示了 CGE（cold-gas efficiency）、LHV（lower heating
value）和碳转化率随着生物质颗粒粒径的变化规

律，生物质颗粒直径从 0.2 mm增加到 0.6 mm时，

CGE、LHV和碳转化率均随之增加；生物质颗粒进

一步增加时，CGE、LHV和碳转化率均随之减小。

因此，生物质颗粒粒径对气化性能的影响存在一个

最优值，平均粒径为 0.6 mm的生物质颗粒是最

佳的。

2.4.2 生物质含水率的影响 图 10为生物质含水

图4 实验数据与模拟数据比较

Fig.4 Comparison of experimental data and simulated data
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率对气化炉出口合成气的摩尔分数影响，操作条件

和上述相同。可以观察到含水率对可燃气体成分

的影响较大，在空气和水蒸气的混合气化下，H2、CO
以及CH4的摩尔分数均随着含水率从 5％至 20％而

降低，CO2的摩尔分数也随着含水率从 5％到 20％而

增加，这主要是因为随着水分的增加，水蒸气分压

增加导致水煤气变换反应向正向进行，即产生更多

的CO2和H2。同时，过高含水率的生物质进入炉膛

后会降低炉内温度，降低气化反应速率，因此含水

率较高的生物质不利于CO2和H2O的气化反应。所

以，为了在水蒸气混合气化时获得质量较高的合成

气，建议在将生物质送入气化炉之前进行干燥处

理，尽可能保持较低水分。

图5 气体沿气化炉轴向变化的平均分布（ER=0.3,S/B=0.5）
Fig.5 The average distribution of gas changes along the axis of the gasifier (ER=0.3, S/B=0.5)

图6 流体温度沿轴向的变化（T=25 s,ER=0.3,S/B=0.5）
Fig.6 Fluid temperature changes along the axis

图7 流体温度沿轴向变化的云图

Fig.7 Contour of fluid temperature changing along the axis
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2.4.3 生物质种类对气化特性的影响 生物质热

解产生的挥发分组成对出口气体的组成影响较

大，为了准确预测实验，本实验先通过管式炉对四

种干燥后的生物质在 800℃、氮气气氛下进行了热

解脱挥发分实验，实验收集到的气体用 GC-MS检
测其成分，轻烃类产物都认为是 CH4，结果如表 7
所示。工业分析和元素分析结果如表 8所示。本

实验主要探究生物质不同的化学组成对气化特性

的影响，不考虑生物质的物理结构差异，四种生物

质颗粒均视为直径呈 0.25~0.35 mm正态分布的细

小颗粒。

不同生物质在空气和水蒸气混合气化下出口

处的可燃气体产量如图 11所示，三种可燃气体中，

锯末的产量最大，其中H2产量为 8.12 mol/kg，远高

于其他三种生物质，紧接着是稻壳和树皮，产量最

少的是秸秆。对于CH4和CO，也呈现出了相似的规

律，树皮和秸秆的产量均较低。

图 12展示了不同生物质的气化效率、碳转化率

和低位发热量的变化规律。可以发现，锯末的气化

效率最高，为 70.87%，低位热值也高于其他生物质，

其次是稻壳，最低的是秸秆。值得注意的是，对碳

转化率来说，锯末并不是最优的，稻壳的碳转化率

表7 热解实验的气体组成

Table 7 Gas composition of pyrolysis experiment

原料

稻壳

锯末

树皮

玉米秸秆

气体成分/%（体积）

H2
1.72
1.71
1.80
1.86

CO2
23.27
25.86
30.80
28.27

H2O
8.04
11.60
9.31
11.29

CH4
13.58
12.24
11.48
12.58

CO
53.39
48.59
46.61
45.99

图8 颗粒粒径对合成气摩尔分数的影响

Fig.8 Effect of particle size on the mole fraction of syngas
（800℃，ER=0.35，S/B=0.5）

图9 颗粒粒径对CGE、LHV和碳转化率的影响

Fig.9 Effect of particle size on CGE, LHV and carbon
conversion rate（800℃，ER=0.35，S/B=0.5）

图10 生物质含水率对合成气摩尔分数的影响

（800℃，ER=0.35，S/B=0.5）
Fig.10 Effect of biomass moisture content on the mole fraction

of syngas (800℃, ER=0.35, S/B=0.5)

表8 四种生物质的工业分析和元素分析

Table 8 Industrial analysis and elemental analysis of the four biomass

原料

稻壳

锯末

树皮

玉米秸秆

元素分析/%(mass)
Cad
40.11
45.82
38.39
30.64

Had
5.28
5.63
5.03
4.07

Oad
35.59
38.69
31.41
29.9

Nad
0.32
0.32
0.53
0.87

Sad
0.07
0.12
0.11
0.1

Mad
6.2
8.91
11.6
8.6

工业分析/%(mass)
FCad
15.65
16
14.64
16.71

Vad
65.7
74.59
60.83
48.87

Aad
12.45
0.5
12.93
25.82

Mad
6.2
8.91
11.6
8.6

LHV/
(MJ/kg)
15.55
16.91
14.5
11.12
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最高，为 64.71%；锯末的碳转化率其次，为 60.50%；

树皮和秸秆的碳转化率较低。可见，使用锯末进行

气化，效率高、可燃气体产量大、气体热值高，这主

要得益于锯末高挥发分含量、高碳元素占比以及极

低的灰含量；树皮和秸秆的气化特性较差，主要因

为其灰分含量和水分含量较大，进入气化炉的可反

应物较少，同时内在水分也降低了气化反应的

温度。

2.5 操作条件对气化特性的影响

2.5.1 气化温度的影响 从图 13中可以看出，温度

升高，合成气中可燃气体H2和 CO的产量增加，而

CO2和CH4的产量降低。由于CO2气化反应、水蒸气

气化以及甲烷和水蒸气的反应都是吸热反应，因此

温度升高有助于可燃气体H2和CO的生成。水煤气

变换反应在高温下有利于产生 CO和 H2O[26]，消耗

CO2和H2，而H2的生成量大于消耗量，因此CO2的产

量降低，CO、H2产量升高。H2/CO的比例也随温度

逐渐升高，说明温度升高后，H2的产量增加量大于

CO的产量增加。气化效率也从 800℃的 56.85%增

加到了 900℃的 61.75%。因此，提高温度会增加合

成气的质量，有助于提高气化效果，同时可以改变

H2/CO的比例。

2.5.2 初始床高的影响 初始床层高度对气固流

动影响较大，尤其是对于颗粒体积分数和压力，这

些影响进而对化学反应产生作用，使得生物质颗粒

停留、反应时间发生变化，影响出口气体的组成。

本研究中，75~225 mm的床层高度被用来研究对出

口气体组成的影响。如图 14所示，初始床层低于

130 mm时，生物质颗粒被气流夹带严重，气化效果

较差；而大于 130 mm时，CO和CH4随着初始床层高

度的增加而增加，CO2和H2随之减小。初始床层高

度使得密相区的高度发生变化，高度增加后，生物

质热解后的焦炭颗粒停留时间更长，且不容易被夹

带出炉膛，同时反应区域温度更高，高温有利于水

图14 初始床层高度对出口气体摩尔分数的影响

（ER=0.35,S/B=0.5）
Fig.14 Effect of initial bed height on outlet gas mole fraction

(ER=0.35, S/B=0.5)

图11 不同生物质气化的可燃气体产量

Fig.11 Combustible gas production from different biomass
gasification（800℃,ER=0.35,S/B=0.5）

图13 气化温度对气体产量的影响（ER=0.35,S/B=0.5）
Fig.13 Effect of gasification temperature on gas production

(ER=0.35, S/B=0.5)

图12 不同生物质气化的CGE、LHV和碳转化率

Fig.12 CGE, LHV and carbon conversion rate of different
biomass gasification（800℃,ER=0.35,S/B=0.5）
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煤气逆反应生成CO消耗CO2和H2
[26]。同时，初始床

层高度的改变也使得H2/CO的比例发生变化。工业

应用中，对合成气含量中的H2/CO有要求，因此可以

通过改变床层高度的方法改变H2和CO相对组成。

3 结 论

本文采用CPFD方法对鼓泡流化床生物质气化

反应进行了几何建模和模拟研究数值模拟，模拟数

据和实验数据呈现出良好的一致性，同时探究了炉

内的气体分布和温度分布，研究了生物质属性和操

作条件对空气-水蒸气混合气化特性的影响，主要

结论归纳如下：

（1）对于原料属性，在生物质颗粒大于 0.6 mm
时，CO2的摩尔分数随着颗粒粒径的增加而增加，而

CO、H2和CH4的摩尔分数降低；LHV、CGE以及碳转

化率也随之减小，气化性能变差；当颗粒粒径小于

0.6 mm，规律恰好相反。因此，生物质颗粒粒径对气

化性能的影响存在一个最优值，平均粒径为 0.6 mm
的生物质颗粒是最佳的。高含水率会降低气化温

度，不利于气化反应，因此需将生物质进行干燥预

处理，尽可能保持较低水分。使用锯末气化效率

高、可燃气体产量大、气体热值高，而树皮和玉米秸

秆的气化特性较差。稻壳的气化指标均仅次于锯

末，而碳转化率高于锯末。

（2）对于操作条件，气化温度升高，可燃气体的

摩尔分数增大，CO2的摩尔分数下降，气化效率也从

800℃的 56.85%增加到了 900℃的 61.75%。初始床

层达到一定高度后继续增加，生物质热解后的焦炭

颗粒停留时间变长，高温反应区增高，有利于水煤

气逆反应生成CO、H2O，同时使得H2/CO的比例随之

降低，因此可以通过改变床层高度的方法改变H2/
CO的比例。

符 号 说 明

A——颗粒加速度

Cv——比定容热容

Dg——气相湍流扩散系数

dp——颗粒直径

ds——颗粒直径，m
Fs——颗粒间的摩擦应力

g——重力加速度，m/s2
hg——混合物焓值

δṁg,i——均相反应产生的气体组分 i的质量变化

δṁs——单位体积内的气体质量变化，kg/m3

δṁs,i——非均相反应产生的气体组分 i的质量传递

P——平均压力，Pa
Qij——颗粒间的导热

Qradi——颗粒与壁面间的辐射换热

Qreac——反应热

Qsg——颗粒与气体间的对流传热

q——气体相与固体相之间的能量传递

q̇D——由于组分扩散引起的能量变化

Re——Reynolds数
Sh——气体相与固体相之间的能量传递

ug，us——分别为气、固相速度，m/s
Yg,i——气体组分的质量分数

αg，αs——分别为气、固相体积分数

ρg，ρs——分别为气、固相密度，kg/m3

τg——气相应力张量

τs——颗粒碰撞应力

φ——黏性耗散
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