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下吸式固定床生物质气化温度场和组分场分布特性

盖　超　董玉平
（山东大学高效洁净机械制造教育部重点试验室，济南 ２５００６１）

　　【摘要】　首先采用多维数值模拟方法解析了下吸式固定床反应器生物质气化反应的发展过程，并通过主动配

气下吸式固定床的气化试验结果验证了该数值解析方法的可行性。在此基础上，解析了气化过程中炉内温度场和

组分场的分布特性。结果表明，空气当量比 ＲＥＲ是影响下吸式固定床气化过程气化特性的重要因素，并且对于炉内

温度场分布和气化产气组分场的最优取值范围为 ０２４～０２８。
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　　引言

气化技术作为生物质热化学转化技术之一，是

生物质能源利用的一种有效手段。作为气化反应器

的典型型式，下吸式固定床气化炉具有原料适应性

好、产气热值高、燃气中焦油含量少及操作简便等优

点
［１～３］

。

国内外已有不少学者对生物质气化过程进行了

相关研究。国外由于森林覆盖率高，林业废弃物丰

富，研究多集中于林木类生物质原料气化反应过程

的试验和数值研究
［４～５］

。国内由于富含农业废弃物

生物质资源，相关研究主要集中于生物质流化床的

试验研究和数值模拟，以及固定床不同工况的试验

研究
［６～８］

。但是目前针对以农作物秸秆为原料的下

吸式固定床气化炉气化过程的热态反应过程数值模

拟研究较少。生物质下吸式固定床气化过程较为复

杂，生物质原料种类、含水率以及空气当量比是影响

该过程的主要因素
［９］
。深入研究生物质热解气化

过程影响因素，并对气化过程进行建模和数值模拟，

获得最佳工况条件，对节约试验成本，提升燃气品质



十分重要。

根据生物质床料在固定床中的实际堆积特性，

本文首先将固定床生物质床层描述为多孔介质，使

用通用流体解析软件，数值解析固定床生物质气化

反应的发展过程。为验证该数值解析方法的可行

性，进行主动配气下吸式固定床气化试验，考察不同

空气当量比对气化反应特性的影响，在此基础上，进

一步采用多维数值模拟方法解析气化过程中炉内温

度场和组分场的分布特性。

１　试验装置

试验装置如图 １所示，气化炉采用山东大学生
物质能技术开发中心研发的主动配气下吸式固定床

气化炉，气化炉内搅拌器与中心配气管相连，中心配

气下端管口与环形配气管口基本保持水平。炉体直

径１２ｍ，炉高 ２３ｍ，填料层高 １８ｍ，８根环形配
气管环形均布，管口直径 ６０ｍｍ。运行时生物质原
料由炉顶的加料口投入炉内，靠重量逐渐下降，搅拌

器搅拌原料使之与气化剂充分接触。作为气化剂的

空气通过中心配气管和８根环形配气管进行炉膛配
气，原料在炉膛内经干燥、热分解、氧化和还原反应

后在底部最终生成可燃气。

为获得炉内不同高度的温度场分布数据，沿炉

体轴向均匀分布５个测温点（Ｔ１～Ｔ５），每个测温点
均采用 Ｎ型热电偶来进行测温，每个热电偶均深入
炉壁０２ｍ，位置如图 １所示。本测温法为接触法
测温，根据文献［１０］，测温误差主要来源为热电偶
与炉壁的辐射换热及导热等热损失，以及测温系统

的分度误差、补偿导线误差等系统误差。因此，本文

　　

图 １　固定床气化试验装置

Ｆｉｇ．１　Ｄｉａｇｒａｍｏｆｆｉｘｅｄｂｅｄｆｏｒｂｉｏｍａｓｓｇａｓｉｆｉｃａｔｉｏｎ
１．温度采集装置　２．搅拌器　３．气化炉　４．中心配气管　５．鼓

风机　６．气相色谱仪　７．真空泵　８．湿式气体流量计　９．ＣａＣｌ２

气体干燥瓶　１０．冰水浴焦油捕集瓶
　

在实际安装调试和测量过程中，对炉壁包扎绝热材

料，对热电偶外露部分进行隔温处理，选用与 Ｎ型
电偶匹配的补偿导线，采用冷端补偿和线性化处理

等措施，以减少测量误差。

气化产气经净化除焦和干燥后，采用密封耐高

温集气袋收集部分气样，采用日本岛津 ＳＨＩＭＡＤＺＵ
生产的 ＧＣ ２０１０ＡＴＦ型气相色谱仪，利用色谱柱
ＲＴｍｅｉｅｖｅ５Ａ分离气样中的主要组分 ＣＯ、ＣＯ２、ＣＨ４
和 Ｈ２，进行体积分数定量分析。每个气样做 ３次平
行试验，测量误差控制在 ５％以内，以提高试验数据
的可靠度。

在试验过程中，当气化试验系统运行稳定

后，控制进料速率和频率为恒值，每隔 ５０ｍｉｎ调
节一次气化剂的供给量，测试不同空气当量比下

炉内温度场和产气组分场。选取典型农业废弃

物玉米秸作为试验原料，其工业分析及元素分析

如表 １所示。

表 １　玉米秸的工业分析和元素分析结果

Ｔａｂ．１　Ｐｒｏｘｉｍａｔｅａｎｄｕｌｔｉｍａｔｅａｎａｌｙｓｉｓｏｆｃｏｒｎｓｔｒａｗ

生物质

原料

质量分数（工业分析）／％ 质量分数（元素分析）／％

水分 挥发分 固定碳 灰分 Ｃ Ｈ Ｏ Ｎ Ｓ

低位热值

／ｋＪ·ｋｇ－１

玉米秸 ４２７ ７４２０ １３７９ ７７４ ４３３７ ６９２ ４８７１ ０８２ ０１８ １８８９４

２　数学模型和解析方法

２１　基本控制方程
由于固定床气化炉内床层分布是一个多孔的连

续区间，故将生物质床层描述为多孔介质，在求解域

内建立的支配炉内各流场所用的偏微分控制方程

为：

（１）质量守恒方程

φρ
ｔ
＋
ｘｉ
（ρｕｉ）＝０ （１）

式中　ｕｉ———速度矢量，ｍ／ｓ　　ｘｉ———坐标分量，ｍ
φ———多孔介质床层孔隙率
ρ———流体密度，ｋｇ／ｍ３

（２）动量守恒方程

φ
ｔ
（ρｕｉ）＋


ｘｊ
（ρｕｉｕｊ）＝

－ρ
ｘｉ
＋
ｘ(
ｊ
μ
ｕｉ
ｘｊ
－ρｕ′ｉｕ′)ｊ ＋Ｓｉ （２）

式中　Ｓｉ———动量损失源项
ｕｊ———速度矢量，ｍ／ｓ
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由于床层视为多孔介质，故用动量源项 Ｓｉ模拟
多孔介质对流场的作用，即炉膛中气相通过多孔介

质床层时，床层骨架对气相的粘性效应和形状效应

所产生的粘性阻力和惯性阻力

Ｓｉ (＝－ ∑
３

ｊ＝１
Ｄｉｊμｕｊ＋∑

３

ｊ＝１

１
２
Ｃｉｊρｕｍａｇｕ )ｊ （３）

式中　Ｄｉｊ———粘性阻尼系数
Ｃｉｊ———惯性阻尼系数
ｕｍａｇ———时均速度，ｍ／ｓ
μ———湍流粘性系数，Ｐａ·ｓ

（３）能量守恒方程

ρｈ
ｔ
＋
（ρｕｊｈ）
ｘｊ

＝
ｘ(
ｊ

μｅ
σｈ
ｈ
ｘ)
ｊ
＋Ｓｈ＋Ｓｒａｄ （４）

式中　Ｓｈ———能量源项　　Ｓｒａｄ———辐射源项
ｈ———总焓，Ｊ／ｍｏｌ　　σｈ———经验常数
μｅ———有效粘性系数，Ｐａ·ｓ

（４）化学组分传输方程
（ρＹｆｕ）
ｔ

＋
ｘｊ
ρｕｊＹｆｕ－

μｅ
σｆｕ
Ｙｆｕ
ｘｊ
＝Ｒｆｕ （５）

式中　Ｙｆｕ———可燃组分的质量分数，％

Ｒｆｕ———燃烧速率，ｋｇ／（ｍ
３
·ｓ）

σｆｕ———经验常数
２２　湍流模型

在本气化炉中搅拌器的搅拌下，炉内各点速度、

温度、压力、组分等参量都具有随机性质的脉动，因

此采用标准 κ ε湍流模型［１１］
模拟炉内气相湍流运

输。

由于生物质多孔介质床层对气相施加粘性和形

状效应，因此考虑多孔介质对湍流脉动的影响，借鉴

ＡｎｔｏｈｅＢＶ模型［１２］
，通过 ＵＤＦ对多孔介质的湍流

模型进行了修正，在 κ和 ε的输运方程中添加的自
定义源项为

Ｓｋ (＝－ ２φμ
Ｋｐ
＋
φ２ρｃＦｕｍａｇ

Ｋ槡
)

ｐ

κ＋

φ２ｃＦ
２ Ｋ槡 ｐ

ｕｉｕｊ
ｕｍａｇ
μ (ｔ ｕｉｘｊ＋

ｕｊ
ｘ)
ｉ
＋
ＣｋφμＲｅｄ
Ｄ２

ｕｉｕｊ （６）

Ｓε (＝－ ２φμ
Ｋｐ
＋
φ２ρｃＦｕｍａｇＣε１

Ｋ槡
)

ｐ

ε＋

φ２μｃＦＣε２
２ Ｋ槡 ｐ


ｘ(
ｊ

ｕｉｕｊ
ｕ )
ｍａｇ

κ
ｘｊ
＋
ＣεμＲｅｄｕｍａｇ
φＤｄ２ｐ

ｕｉｕｊ （７）

式中　κ—湍流动能，Ｊ
ε———湍动耗散率，Ｊ／ｓ
Ｃε———标准 κ ε湍流模型常量
Ｃｋ———标准 κ ε湍流模型常量
Ｃε１———标准 κ ε湍流模型修正系数
Ｃε２———标准 κ ε湍流模型修正系数

ｄｐ———多孔床层平均孔径，ｍ
Ｋｐ———渗透率
ｃＦ———经验常数
μｔ———湍流粘性修正系数
Ｄ———管径，ｍ
Ｒｅｄ———孔隙雷诺数

２３　生物质半焦异相反应

编制 ＵＤＦ函数，采用文献［１３］中介绍的单步模
型来计算生物质颗粒脱挥发分速 率，并 采 用

Ｌａｎｇｍｕｉｒ Ｈｉｎｓｈｅｌｗｏｏｄ反应动力学模型［１４］
，计算生

物质半焦同ＣＯ２、Ｈ２、Ｈ２Ｏ等气固反应的化学反应速
率，描述生物质半焦的气化反应动力学行为。由于

异相反应过程受外扩散和本征反应速率的共同控

制，其时间尺度远大于湍流脉动时间尺度，为简化计

算，忽略湍流脉动对异相反应的影响。

２４　计算区域与网格划分

根据气化炉反应器的实际结构尺寸，建立空间

连续的三维计算区域，采用非结构四面体网格和结

构化的六面体网格将该区域进行离散划分，生成的

网格模型如图２所示。

图 ２　固定床气化炉网格计算模型

Ｆｉｇ．２　Ｃｏｍｐｕｔａｔｉｏｎａｌｍｅｓｈｅｓｏｆｆｉｘｅｄｂｅｄｇａｓｉｆｉｅｒ
　
２５　边界条件和求解算法

反应器入口边界条件设为速度入口，出口边界

条件设为压力出口，壁面处采用无滑移边界条件。

采用基于控制体的有限容积法离散偏微分控制方

程，转化为可用于求解的代数方程组。采用一阶迎

风格式作为离散化过程的差分方案。采用 ＳＩＭＰＬＥ
算法进行压力和速度耦合插值。为减少迭代步数，

提高收敛速度，计算初期采用低松弛因子，待迭代结

果稳定后逐步增加松弛因子以增加收敛速度，各项

方程残差精度设置为１０－５。

３　解析与试验结果分析

３１　炉内温度场试验值与计算值分析
为验证计算结果的可靠性，对不同空气当量比

ＲＥＲ条件下固定床气化炉温度场的试验值和计算值
进行对比，如图３所示。
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图 ３　气化炉温度场试验值和计算值比较曲线

Ｆｉｇ．３　Ｅｘｐｅｒｉｍｅｎｔａｌａｎｄｓｉｍｕｌａｔｅｄｔｅｍｐｅｒａｔｕｒｅ

ｐｒｏｆｉｌｅｓｉｎｔｈｅｇａｓｉｆｉｅｒ
　

从图 ３可看出，气化炉主要反应区域温度场的
试验值要比计算值低一些。这主要是由于试验时每

个热电偶均被安装在炉壁附近，除热电偶与炉壁的

辐射换热外，同一横截面上炉壁附近的温度要比炉

膛中部温度低一些，而计算值取值为同一横截面的

温度均值，因此温度场试验值总体比计算值低。温

度场最大误差位于 Ｔ３～Ｔ４区域，这主要是因为在
该区域，主动配气条件下发生迅速的异相燃烧和部

分气化反应，此时在湍流流动状况下，由于湍流扰

动，相间传热和传质大为加强，很可能导致在该区域

附近动量通量不再守恒，与计算解的理论简化条件

有一定差异所致。但是从整体趋势来看，床层各点

处温度场的试验值和计算值变化趋势基本一致，证

明该数值解析方法适用于固定床内热态气化反应的

模拟计算。

从图３还可看出，ＲＥＲ是影响固定床气化反应炉

内床层温度场的重要参数，随着 ＲＥＲ增加，炉内不同
高度的床层温度均呈现逐渐上升的趋势，且由图中

可看出，不同 ＲＥＲ条件下 Ｔ３测温点数值始终为 ５层
测温点中的最高值，因此Ｔ３应位于氧化区。结合炉
体结构和温度场，Ｔ１应位于干燥区，Ｔ２位于热解
区，Ｔ４和 Ｔ５位于还原区。

图 ４　气化炉温度场分布特性

Ｆｉｇ．４　Ｃｈａｒａｃｔｅｒｉｓｔｉｃｓｏｆｔｅｍｐｅｒａｔｕｒｅ

ｄｉｓｔｒｉｂｕｔｉｏｎｉｎｔｈｅｇａｓｉｆｉｅｒ

图４为 ＲＥＲ＝０２７条件下气化炉床层温度分布
云图，由图４可明显看出炉膛温度场大致分为 ４个

区域，炉膛顶部为 ３１６～５４３Ｋ，由温度范围可知此
区域为干燥区，干燥区下部相连区域温度范围在

５４３～９５４Ｋ，由温度范围可知此区域为热解区，生物
质在此处热解，析出挥发分和生物质半焦。在中心

配气和环形配气处有一明显高温区，温度范围在

１１７０～１３８０Ｋ之间。此区为氧化区，这是由于在该
配气区域，生物质半焦与相对充足的氧气发生燃烧

反应，大量放热，故温度最高。在氧化区下方，温度

逐渐降低，范围在 ９０１～１１７０Ｋ之间，为还原反应
区，在该区域主要进行生物质半焦同挥发分的异相

吸热气化反应。

３２　气样组分场试验值与计算值分析
不同 ＲＥＲ工况下气化试验所得气样组分体积分

数的试验值和计算值如图５所示。

图 ５　气样组分体积分数的计算值和试验值比较曲线

Ｆｉｇ．５　Ｃｏｍｐａｒｉｓｏｎｏｆｔｈｅｅｘｐｅｒｉｍｅｎｔａｌａｎｄｓｉｍｕｌａｔｉｏｎ

ｄａｔａｏｆｇａｓｃｏｍｐｏｓｉｔｉｏｎ
　
从图５可看出，较高 ＲＥＲ时，Ｈ２和 ＣＯ２体积分数

的计算值要高于试验值，而 ＣＯ和 ＣＨ４体积分数的
计算值低于试验值。这主要是由于热态模拟的温度

场计算值与实际值具有一定差异，影响化学反应方

程平衡所致。虽然气样组分体积分数的计算值与试

验值具有一定误差，但从总体来看，随 ＲＥＲ增加各组
分体积分数变化趋势的计算值与试验值大体吻合，

证明计算结果较为可靠。

从图 ５还可看出，气化产气组分的变化趋势明
显不同，ＲＥＲ为重要影响因素。随 ＲＥＲ增加，Ｈ２、ＣＯ、
ＣＨ４等可燃组分体积分数先增加后减少，ＣＯ２体积分
数先减少后增加。

ＲＥＲ较小时，炉内气化反应不完全，随着 ＲＥＲ的
增加，气化燃烧反应增强，放热量增加，炉膛温度升

高，化学反应速率加快。Ｈ２主要由生物质热解，甲
烷重整反应和水蒸气转换反应所得到，这些反应都

为吸热反应，温度增加有利于反应向产 Ｈ２方向进
行，且随着温度的升高，多孔介质床层的辐射传热加

强，使挥发分的二次裂解程度加深，释放出更多 Ｈ２，
当 ＲＥＲ为 ０２６～０２８时，Ｈ２体积分数达到最高值，
但随 ＲＥＲ继续增大，产气中 Ｈ２将被相对过量的 Ｏ２氧
化，导致其体积分数降低。
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ＣＯ、ＣＯ２与 Ｏ２之间主要发生如下反应
２Ｃ＋Ｏ２→２ＣＯ　（Ｅｉ＝７４８３ｋＪ／ｍｏｌ） （８）
Ｃ＋Ｏ２→ＣＯ２　（Ｅｉ＝９３２６ｋＪ／ｍｏｌ） （９）
Ｃ＋ＣＯ２→２ＣＯ　（Ｅｉ＝１２９７ｋＪ／ｍｏｌ） （１０）
２ＣＯ＋Ｏ２→２ＣＯ２　（Ｅｉ＝１６６３ｋＪ／ｍｏｌ）（１１）

Ｃ＋Ｈ２Ｏ（ｇ）→ＣＯ＋Ｈ２　（Ｅｉ＝１２８６ｋＪ／ｍｏｌ）

（１２）
ＣＯ＋Ｈ２Ｏ（ｇ）ＣＯ２＋Ｈ２　（Ｅｉ＝１２６２ｋＪ／ｍｏｌ）

（１３）
Ｃ＋２Ｈ２→ＣＨ４　（Ｅｉ＝１２９８ｋＪ／ｍｏｌ） （１４）

ＲＥＲ较低时，炉温较低，由于生物质半焦的燃烧
反应活化能较低，表观反应速率很快，较低温度下即

进入外扩散控制区，因此反应式（８）～（９）占主导。
随 ＲＥＲ增加，炉温升高，吸热反应式（１０）～（１２）增
强。另一方面，随 ＲＥＲ增加，炉内温度上升，生物质
挥发分中不稳定的羟基将会加速重整和异构化，

脱除不稳定双键形成稳定分子结构，从而释放出

更多 ＣＯ，且伴随升温，原料内部结晶水析出，比表
面积增加，有利于强化半焦与 ＣＯ２的异相反应速
率。因此 ＣＯ２体积分数逐渐下降，ＣＯ逐渐增加，当
ＲＥＲ为 ０２４～０２７时，ＣＯ体积分数达到最高值。
但当 ＲＥＲ继续增加时，由温度场分析可知炉温将达
到较高值，由于反应式（１１）活化能最高，根据
Ａｒｒｈｅｎｉｕｓ定律［１５］

，较高炉温时反应式（１１）将占主
导作用，其 ＣＯ２生成反应速度将超过 ＣＯ２被生物质

半焦还原的反应速度，且此时反应式（１３）正反应
速度高于逆反应速度，同时 ＣＯ被相对过量的 Ｏ２
氧化，因此 ＣＯ２体积分数又逐渐增加，ＣＯ逐渐减

少。ＧａｒｃｉａＢａｃａｉｃｏａＰ等［１６］
的试验研究也发现了

同样的现象。

ＣＨ４体积分数先增加后减少，但变化不大，这是
由于随 ＲＥＲ增加，炉膛温度升高。一方面半焦与氢
的放热反应式（１４）受抑制，另一方面富含甲氧基的
木质素热解加剧，且大分子碳氢化合物二次裂解加

强，促使 ＣＨ４析出，这是两方面因素共同作用的结
果。

因此，根据数值解析和试验结果，ＲＥＲ在 ０２４～
０２８时可获得最佳产气组分。

图６分别表示在 ＲＥＲ ＝０２７条件下，数值模拟
的固定床炉膛内生物质半焦、ＣＯ和 ＣＯ２组分场分
布。从图６ａ可看出，在中心配气管口上部生物质半
焦含量最高，可见此处为生物质干燥热解区域，与

图 ４干燥热解区域分析结果一致。在中心配气管
中下部生物质半焦体积分数有一明显低值，这是

由于生物质半焦在此与氧气和部分挥发分进行异

相反应，导致体积分数较少。由图６ｂ和图６ｃ可看
出，在温度较高的区域，ＣＯ２体积分数较小，ＣＯ体
积分数较大。这是由于 ＣＯ２还原反应为强烈吸热
反应，温度越高，ＣＯ２被还原越彻底，ＣＯ体积分数
越大。

图 ６　气化反应中间固相产物浓度及产气组分体积分数的分布特性

Ｆｉｇ．６　Ｃｈａｒａｃｔｅｒｉｓｔｉｃｓｏｆｂｉｏｍａｓｓｃｈａｒａｎｄｇａｓｃｏｍｐｏｓｉｔｉｏｎｉｎｔｈｅｇａｓｉｆｉｅｒ
（ａ）生物质半焦　（ｂ）ＣＯ　（ｃ）ＣＯ２

　

４　结论

（１）将固定床生物质床层描述为多孔介质，数
值解析了固定床气化的热态反应过程，并与气化

试验得到的结果比较，验证了本解析方法的可行

性。

（２）不同 ＲＥＲ条件下的气化试验结果表明，ＲＥＲ

对炉内温度场分布和产气组分场具有重要影响，ＲＥＲ
不足，气化反应不完全，床层温度较低，ＲＥＲ过大，床
层温度较高，产气中可燃组分体积分数较低。因此

ＲＥＲ在０２４～０２８时，气化质量最佳。
（３）在最佳 ＲＥＲ条件下数值解析了炉内温度场

和气化主要产物组分场的分布特性，为设计和开发

高效的生物质能转换设备提供参考。
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