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生物质流化床气化的三维数值模拟
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（东南大学能源热转换及其过程测控教育部重点实验室，南京 210096）

摘 要：以鼓泡流化床装置为研究对象，建立生物质气化的三维数值模型，研究低当量比条件下生物质的气化特

性，并进行实验验证。结果表明：当量比增大时，CO和H2的浓度先增后减，CO2浓度逐渐减小，产气率和碳转化率逐

渐增大。富氧浓度升高时，CO和CO2浓度迅速增大，H2浓度略有下降，产气率和碳转化率逐渐减小。流化速度增大

时，CO浓度增大，CO2浓度减小，H2浓度略有增加，产气率及碳转化率逐渐增大。在低当量比下，产气热值较低，焦

油含量较高。
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0 引 言

虽然生物质气化技术能使生物质转变为清洁

可燃气，但可燃气热值低，焦油含量高的问题始终

存在［1］。流化床低温气化与熔融炉高温气化组成的

新型两段式气化技术在提高可燃气热值的同时能

降低焦油含量，被视为解决关键问题的创新技术。

由于流化床低温气化的当量比在 0.15 以下，而目前

大量研究的当量比均集中在 0.2~0.3［2，3］，造成生物

质在低当量比条件下的气化规律不明，所以对于两

段式气化技术，需研究低当量比下的气化规律。

建立计算流体力学（CFD）模型能全面描述复杂

的气化过程。欧拉-欧拉模型具有计算时间短和计

算量小的优点。Gerber 等［4］建立了二维双流体模型

来模拟流化床中当量比为 0.2~0.3 时木材的气化特

性，但其模拟出的产气组分浓度与实验结果相差较

大，而且其模拟结果并未得到产气组分浓度的变化

规律。Chen 等［5］在 Gerber 的基础上改进了曳力模

型，仍以 0.2~0.3 的当量比为研究重点，但其模拟结

果并不能完全被应用到三维系统。Liu 等［6］利用

Fluent 软件建立了三维稳态模型来模拟循环流化床

中的生物质气化，但其模型并未考虑焦油。大量数

值模拟并未探究过低当量比下的气化规律。

因此，本文基于欧拉-欧拉方法，对流化床低温

气化进行数值模拟，研究低当量比下生物质气化特

性随当量比、富氧浓度和流化速度的变化规律，并

进行实验验证，为第二段熔融炉高温气化提供入口

条件，同时为富氧下流化床生物质气化的工业应用

优化提供一定的技术指导和参考指导。

1 模型描述

1.1 控制方程

本文以欧拉双流体非稳态模型为基础，分别对

气相和固相建立连续性方程、动量方程、能量方程

和组分输运方程。气相建模时采用标准 k-ε湍流模

型，而固相建模时参考颗粒流的动力学理论［7］。具

体的气固动力学方程见文献［8，9］。

1.2 化学反应

本文在生物质气化过程中忽略灰分和 N 元素

的影响。生物质的气化过程主要包括生物质热解、

均相反应和非均相反应。热解产物主要包括焦炭、

CO、CO2、H2、CH4、H2O 和焦油。由于在低当量比下气

化，气化温度较低，因此会产生大量焦油，所以在模型

中必须考虑焦油。焦油的化学成分为 CH1.522O0.028［10］，

具体的化学反应式为：

生物质 ¾®¾¾ 焦炭+挥发分+水分 （1）
CO+ 0.5O2¾®¾¾ CO2 （2）
H2 + 0.5O2¾®¾¾ H2O （3）
CH4 + 2O2¾®¾¾ CO2 + 2H2O （4）
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CH1.522O0.028 + 0.867O2¾®¾¾ CO+ 0.761H2O （5）
CO+H2O¬ ®¾¾ CO2 +H2 （6）
C+O2¾®¾¾ CO2 （7）
C+ 1.2H2O¾®¾¾ 0.8CO + 1.2H2 + 0.2CO2 （8）
C+CO2¾®¾¾ 2CO （9）

生物质热解采用单步反应模型，热解后的组分

的质量分数由生物质的元素分析和工业分析决定，

如表 1 所示，其中 ar 表示收到基。

表1 生物质的元素分析和工业分析

Table 1 Ultimate and proximate analysis of biomass
元素分析/% wt，ar

［C］
［H］
［O］
［N］

39.70
5.79

34.70
0.73

工业分析/% wt，ar
挥发分

固定碳

水分

灰分

63.77
17.15
10.10
8.98

本文假设气相组分之间的反应完全由化学反

应动力学控制，均相反应速率使用 Arrhenius 公式

计算化学源项。非均相反应的化学反应速率参考

文献［11］。均相反应的反应速率常数为［12，13］：

ì

í
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ï

ï
ïïï

ï

ï

ï
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k1 = 7.38 × 105 exp(- 106500/RT)
k2 = 2.32 × 1012 exp(- 167000/RT)
k3 = 1.08 × 1013 exp(- 125000/RT)
k4 = 5.16 × 1013 exp(- 106500/RT)T -1

k5 = 2.78 × 103 exp(- 12600/RT)
k6 = 2.3 × 104 exp(- 80000/RT)

（10）

1.3 模拟对象及计算参数

本文针对直径 0.125 m、高 3.2 m 的鼓泡流化床

反应器建立三维模型，其网格示意图如图 1 所示。

空气从流化床的底部进入，入口温度为 600 K。生

物质从进料口进入，入口温度为 300 K。流化床的

壁面温度为 950 K。流化床初始床高 0.3 m，空隙率

0.5，床料密度 2800 kg/m3。所有颗粒的粒径均为

0.4 mm。流化床上部采用六面体网格，下部采用楔

形网格，网格尺寸 8 mm，网格数量 127634 个。

由于本文重点模拟流化床低当量比气化，因此

选取的当量比为 0.08~0.15。为了控制气化温度，选

取的富氧浓度范围为 0.3~0.5。为了保证流化质量，

流化速度为最小流化速度的 3~6 倍。最小流化速

度为 0.234 m/s。具体的模拟条件如表 2 所示。
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图1 鼓泡流化床反应器及网格示意图

Fig. 1 Sketch and grid of the BFB reactor
表2 反应器的模拟条件

Table 2 Simulation conditions of the reactor
操作条件

进料量/kg·h-1

当量比

富氧浓度

流化速度/m·s-1

数值

30~50
0.08~0.15
0.3~0.5

0.78~1.46

2 计算结果分析

2.1 产气组分随时间的变化

图 2 所示为当进料量 50 kg/h、当量比 0.13、富
氧浓度 0.3 时，流化床出口处产气组分的瞬时体积

份额。从初始时刻起，CO、CO2、H2、CH4、H2O 和

CH1.522O0.028 的摩尔分数逐渐增大，N2 的摩尔分数逐

渐减小。最后，产气组分的摩尔分数趋于平衡，但

会在平均值附近波动。
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图2 出口产气组分的摩尔分数随时间的变化

Fig. 2 Mole fraction of gas compositions versus time
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2.2 产气组分分布

图 3 所示为气体组分在 X -Z 平面内的摩尔分

数分布，图中数据代表各组分的摩尔分数。在流化

床底部，CO、CO2、H2、CH4 的浓度较低，O2 和 N2 的浓

度较高。随着高度的增加，O2 消耗殆尽，说明燃烧

反应主要发生在流化床的底部区域。在进料口附

近，由于生物质热解，CO、H2、CH4的浓度较高，燃烧

反应速率快，因此 CO2浓度较高。随着高度的增大，

O2耗尽，非均相反应速率增加，CO2浓度减小，CO 和

H2的浓度增大。

���

0.30
0.27
0.24
0.21
0.18
0.15
0.12
0.09
0.06
0.03
0.00

0.70
0.63
0.56
0.49
0.42
0.35
0.28
0.21
0.14
0.07
0.00

0.27
0.24
0.21
0.18
0.15
0.12
0.09
0.06
0.03
0.00

���
 ���


a. O2 b. N2 c. CO2

0.22
0.20
0.18
0.16
0.14
0.12
0.10
0.08
0.06
0.04
0.02
0.00

0.090
0.081
0.072
0.063
0.054
0.045
0.036
0.027
0.018
0.009
0.000

0.40
0.36
0.32
0.28
0.24
0.20
0.16
0.12
0.08
0.04
0.00

���
 ���
 ���


d. CO e. CH4 f. H2

图3 流化床内气体组分的摩尔分布

Fig. 3 Molar fraction distribution of gas compositions

2.3 当量比对产气组分的影响

当富氧浓度为 30%时，产气组分随当量比的变

化如图 4 所示。随着当量比 ER 的增加，CO 和 H2

的浓度先增后减，CO2 浓度逐渐减小，CH4 浓度逐渐

增大。因为当 ER 由 0.08 增至 0.15 时，鼓泡流化床

内的气化温度逐渐升高，这显然是由于 O2含量相对

增加导致燃烧反应更加剧烈。这导致可燃气组分

浓度增大。但当量比超过 0.13 时，CO 和 H2的浓度

开始减小，可能的原因是可燃气组分的燃烧速率增

大，消耗量也在增加。另外，模拟结果与实验数据

相差不大，相对误差不超过 20%，表明本文所建立

的三维数值模型是合理的。造成误差的主要原因

可能与焦油成分的不确定性、化学反应的动力学参

数的取值有关。
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图4 当量比对产气组分的影响

Fig. 4 Effect of equivalent ratio on gas composition

图 5 所示为低当量比条件下当量比对产气热

值及产气率的影响。随着当量比的增加，产气热

值先增后减。当量比为 0.13 时，产气热值最高为

6.4 MJ/Nm3。同时，气化产气率随当量比的增加而

增大，总体上，产气率相对于高当量比时明显偏低。
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图5 当量比对产气热值及产气率的影响

Fig. 5 Effect of equivalent ratio on heating value and gas yield

图 6 所示为碳转化率和焦油含量随当量比的变

化。随着当量比的增加，流化床内的气化温度不断

升高，焦炭的非均相反应速率增大，碳转化率增大，

同时焦油燃烧和裂解反应加剧，焦油含量减小。但

当量比为 0.13 时，碳转化率仅约为 50%，焦油含量为
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13 g/Nm3。比较相同工况下得到的实验数据［14］发现，

模拟得到的焦油含量相对较低，两者的相对误差较

小，但在大多数工况下，无论实验还是模拟，焦油含

量均超过 16 g/Nm3。因此，在低当量比条件下，为减

少焦油含量，实验工况必须合理选择当量比。考虑

到产气热值和产气率，当量比选为 0.13。
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图6 当量比对碳转化率及焦油含量的影响

Fig. 6 Effect of equivalent ratio on carbon conversion and
tar content

2.4 富氧浓度对产气组分的影响

当量比为 0.11 时，产气组分随富氧浓度的变化

如图 7 所示。随着富氧浓度的升高，CO 和 CO2的浓

度迅速增大，H2 浓度略有减小，CH4 浓度几乎不变。

这是因为富氧浓度的增大势必会引起流化床内气化

温度的升高，加快热解速率，提高可燃气组分浓度。

但 H2浓度减小的原因可能是随着富氧浓度的增大，

H2消耗量增加。图 8 所示为不同富氧浓度下产气热

值及产气率的变化规律。随着富氧浓度的增大，可

燃组分含量增大，产气热值增大。然而，产气率却

随富氧浓度的增大而减小。由此可见，富氧浓度的

增大虽可使产气热值增大，但会使产气率减小。
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图7 富氧浓度对产气组分的影响

Fig. 7 Effect of oxygen percentage on gas composition
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图8 富氧浓度对产气热值及产气率的影响

Fig. 8 Effect of oxygen percentage on heating
value and gas yield

图 9 所示为碳转化率和焦油含量随富氧浓度

的变化。随着富氧浓度的增大，焦油含量不断增

大，最高可达 18 g/Nm3。虽然富氧浓度的增大会升

高流化床内的温度，但在低当量比下，生物质热解

程度相对偏低，导致产气率极低，同时焦油裂解速

率小，相对而言，单位立方的产气中焦油含量增

大。因此，超高的富氧浓度反而提高了焦油含量，

这就要求在实验过程中应选取相对较低的富氧浓

度。就本文而言，富氧浓度的合理范围为 30%~
40%。另外，碳转化率随富氧浓度的增大不断减小，

说明在低当量比条件下，存在大量残炭，并未转化

成气体。
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图 9 富氧浓度对碳转化率及焦油含量的影响

Fig. 9 Effect of oxygen percentage on carbon
conversion and tar content

2.5 流化速度对产气组分的影响

当量比为 0.11、富氧浓度为 30%时，产气组分

随流化速度的变化如图 10 所示。随着流化速度的

增大，CO 浓度增大，CO2 浓度减小，H2 浓度略有增



大，CH4 浓度几乎不变。这是因为流化速度的增大

会导致流化床内气化温度的升高，气固混合更加充

分，气化反应速率增大。因此，增大流化速度对生

物质气化产气组分的影响较大。
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图10 流化速度对产气组分的影响

Fig. 10 Effect of fluidizing velocity on gas composition

图 11 所示为流化速度对产气热值及产气率的

影响。随着流化速度的增大，产气热值及产气率均

逐渐增大，气体热值由 5.36 增至 6.17 MJ/Nm3，产气

率由 0.52 升至 0.60 Nm3/kg。由此可见，适当增大流

化速度可改善流化效果，提高产气热值及产气率。
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图11 流化速度对产气热值及产气率的影响

Fig. 11 Effect of fluidizing velocity on heating
value and gas yield

图 12 所示为碳转化率和焦油含量随流化速度

的变化。随着流化速度的增大，焦油含量先减后

增。因为流化速度的增大会引起温度的升高，加快

焦油的裂解速率，降低焦油含量。但当流化速度很

高时，气体在流化床内的停留时间相对短暂，焦油

裂解不充分。另外，碳转化率随流化速度的增大不

断增大，说明流化速度的增大有利于促进焦炭的转

化。因此，在充分考虑产气组分、热值、产气率、焦

油含量和碳转化率后，增大流化速度对于气化有积

极影响。
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图12 流化速度对碳转化率及焦油含量的影响

Fig. 12 Effect of fluidizing velocity on carbon
conversion and tar content

3 结 论

针对流化床低温气化和熔融炉高温气化组成

的两段式气化技术，本文建立生物质流化床气化的

三维模型来模拟低当量比条件下生物质气化特

性。该模型基于双欧拉方法，耦合气固流动和传

热，加入化学反应，并考虑焦油。模拟结果表明，在

低当量比条件下，随着当量比的增加，CO 和 H2的浓

度先增后减，CO2浓度逐渐减小，产气率和碳转化率

逐渐增大；随着富氧浓度的升高，CO 和 CO2的浓度

迅速增大，H2 浓度略有下降，产气率和碳转化率逐

渐减小；随着流化速度的增大，CO 浓度增大，CO2浓

度减小，H2 浓度略有增大，产气率及碳转化率逐渐

增大。在低当量比条件下，产气热值较低，焦油含

量较高。
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THREE-DIMENSIONAL NUMERICAL SIMULATION OF
BIOMASS GASIFICATION IN FLUIDIZED BED

Lu Jie，Jin Baosheng
（Key Laboratory of Energy Thermal Conversion and Control of Ministry of Education，Southeast University，Nanjing 210096，China）

Abstract：Taking the bubbling fluidized bed device as the research object，the three-dimensional numerical model of
biomass gasification was established to study the gasification characteristics of biomass under low equivalence ratio
condition，and the experimental verification was carried out. The results illustrate that as the equivalence ratio increases，
the concentrations of CO and H2 increase first and then decrease，and the concentration of CO2 decreases gradually，
while gas yield and carbon conversion rate increase gradually. With the increasing of the oxygen-rich concentration，the
concentrations of CO and CO2 increase rapidly and the concentration of H2 slightly decreases，while gas yield and carbon
conversion rate decrease gradually. As the fluidizing speed increases， the concentration of CO increases， the
concentration of CO2 decreases，while the concentration of H2 increases slightly，the gas yield and carbon conversion rate
increase gradually. The heating value is lower and the tar content is higher under low equivalence ratio condition.

Keywords： biomass gasification；three- dimensional model；bubbling fluidized bed；low equivalence ratio；oxygen
percentage；fluidizing velocity


