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研究论文 １０犽犠狋犺级串行流化床中木屑化学链燃烧试验

吴家桦，沈来宏，肖　军，王　雷，郝建刚

（东南大学热能工程研究所，江苏 南京２１００９６）

摘要：设计并建立了１０ｋＷｔｈ级串行流化床化学链燃烧反应器系统，以ＮｉＯ／Ａｌ２Ｏ３ 为载氧体，在该系统上进行生

物质 （松木木屑）化学链燃烧分离ＣＯ２ 的试验研究，探讨了燃料反应器温度犜、水蒸气／生物质比率Ｓ／Ｂ对两个

反应器 （空气反应器和燃料反应器）气体产物组成以及燃烧效率的影响。试验结果表明，燃料反应器温度是影

响生物质化学链燃烧过程的重要因素，随着温度的升高，燃料反应器气体产物中ＣＯ２ 浓度不断上升，ＣＨ４ 浓度

显著降低，ＣＯ浓度先升高而后迅速下降；较高的反应器温度有助于燃烧效率的提高。随着Ｓ／Ｂ的增加，燃料反

应器气体产物中ＣＯ和ＣＨ４ 浓度均会增大，ＣＯ２ 浓度以及燃烧效率有所降低。在１００ｈ的连续试验过程中，采

用共沉淀法制备的ＮｉＯ／Ａｌ２Ｏ３ 载氧体展现出良好的氧化还原性能和较强的持续循环能力，是生物质化学链燃烧

理想的载氧体。
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引　言

化学链燃烧是具有ＣＯ２ 内分离性质的新型燃

烧方式，燃料不直接与空气接触燃烧，而是以载氧

体在两个反应器 （空气反应器和燃料反应器）之间

的循环交替反应来实现燃料的燃烧过程；载氧体在

空气中进行氧化反应，将空气中的氧分离出来，然

后与燃料接触，将氧传递到燃料中，进行燃料的无

火焰燃烧，燃料的反应产物只有 ＣＯ２ 和 Ｈ２Ｏ

（汽），凝结出水，得到高纯ＣＯ２。与传统燃烧方式

相比，化学链燃烧能以较低的能耗实现ＣＯ２ 的高

浓度捕集，并同时消除其他污染物的生成排放，是

一种绿色燃烧方式［１］。串行流化床是在循环流化床

技术基础上发展起来的一种新型的气固反应装置，

它具有气固之间传热传质效率高、气固反应快速充

分以及固体颗粒混合迅速等优点，是目前世界上公

认的实施化学链燃烧的理想反应器［２３］。

载氧体是制约整个化学链燃烧系统的关键因

素，是连接两个反应器的纽带，它既从空气反应器

向燃料反应器送入燃料燃烧所需的氧量，又提供维

持燃料反应器内反应的热量。载氧体除应具有足够

高的氧化还原速率外，还应具有足够的机械强度；

另外，还应考虑其价廉物美，且对环境无害。目前

主流载氧体包括Ｆｅ、Ｃｏ、Ｎｉ、Ｃｕ、Ｃｄ、Ｍｎ等金

属的氧化物以及这些金属氧化物与不同比例的团聚

剂 （又称为惰性载体）混合制成的颗粒。欧美日等

发达国家研究机构以天然气 （ＣＨ４）、氢气 （Ｈ２）

以及煤气化合成气 （ＣＯ＋Ｈ２＋ＣＨ４）为气体燃

料，对上述各种类型的金属载氧体的氧化还原性

能开展了大量的研究工作［４９］。结果表明，Ｎｉ基载

氧体反应活性最好，且载氧能力最高，是化学链燃

烧反应理想的载氧体。

自１９８３年德国科学家Ｒｉｃｈｔｅｒ等
［１０］提出化学

链燃烧的概念以来，国内外对该技术的研究主要集

中在气体燃料上。与气体燃料相比，固体燃料储量

丰富，且价格相对低廉，尤其对于生物质，它具有

可再生、低污染、分布广泛等优点，故将化学链燃

烧技术应用在生物质燃料上，是一种非常有前景的

生物质利用方式。然而由于技术原因 （例如高性能

载氧体的制备，载氧体与固体燃料残渣的分离，未

反应燃料的循环利用以及燃料中污染物与载氧体的

复杂反应等），固体燃料化学链燃烧技术仅处于初

步研究阶段［１１１６］。此外，目前的研究工作多在热

重分析仪、小型固定床和流化床上进行，这只能在

一定程度上模拟化学链燃烧过程。因此，有必要建

立化学链燃烧反应器系统 （即串行流化床），一方

面对固体燃料化学链燃烧技术的工业可行性进行验

证；另一方面，对长时间连续运行条件下载氧体的

各种物理性能和化学性能进行研究。

本文建立了１０ｋＷｔｈ级串行流化床化学链燃烧

反应器系统，以 ＮｉＯ／Ａｌ２Ｏ３ 为载氧体，就燃料反

应器温度 （犜）、水蒸气／生物质比率 （Ｓ／Ｂ）对生

物质化学链燃烧过程的影响进行了分析和讨论，其

成果对固体燃料化学链燃烧技术的研究与发展具有

重要意义。

１　生物质化学链燃烧技术

生物质化学链燃烧分离ＣＯ２ 原理如图１所示。

从燃料反应器底部加入床内的生物质原料与经空气

反应器内生成的高温 ＮｉＯ颗粒剧烈混合，发生强

烈的热量交换，使得刚进入反应器的生物质颗粒瞬

间加热到床内温度，发生热解、挥发分析出，进行

生物质气化反应：

→ｂｉｏｍａｓｓ ｃｈａｒ＋ｔａｒ＋ｇａｓｅｓ（Ｈ２，ＣＯ，ＣＯ２，ＣＨ４，Ｃ狀Ｈ犿）

（１）

Ｃ＋Ｈ２ →Ｏ ＣＯ＋Ｈ２＋１３１．５ｋＪ·ｍｏｌ－
１ （２）

Ｃ＋ＣＯ →２ ２ＣＯ＋１６０．５ｋＪ·ｍｏｌ－１ （３）

ＣＯ＋Ｈ２ →Ｏ ＣＯ２＋Ｈ２－４１．０ｋＪ·ｍｏｌ－
１ （４）

ＣＨ４＋Ｈ２ →Ｏ ＣＯ＋３Ｈ２＋２０６ｋＪ·ｍｏｌ－
１ （５）

ｔａｒ＋Ｈ２ →Ｏ ｇａｓｅｓ（Ｈ２，ＣＯ，ＣＯ２，ＣＨ４） （６）

在气化反应进行的同时，反应器内 ＮｉＯ颗粒

与气化产物 （ＣＯ、Ｈ２、ＣＨ４ 等）以及焦炭颗粒进

行反应：

ＣＯ＋ →ＮｉＯ Ｎｉ＋ＣＯ２－４２．３８ｋＪ·ｍｏｌ－
１ （７）

Ｈ２＋ →ＮｉＯ Ｎｉ＋Ｈ２Ｏ－２．１２５ｋＪ·ｍｏｌ－
１ （８）
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ＣＨ４＋ →４ＮｉＯ ４Ｎｉ＋ＣＯ２＋２Ｈ２Ｏ＋１５６．５ｋＪ·ｍｏｌ－
１

（９）

２ＮｉＯ＋ →Ｃ ２Ｎｉ＋ＣＯ２＋７５．２ｋＪ·ｍｏｌ－
１ （１０）

反应气相产物主要为ＣＯ２ 和Ｈ２Ｏ （汽），其中的一

部分又会被引回至反应器底部，以作为反应器的流

化介质、生物质的气化介质以及输送介质。还原反

应的存在既维持了燃料反应器中气化介质ＣＯ２ 和

Ｈ２Ｏ （汽）的较高分压，同时又降低了气化产物的

浓度，有利于气化过程向正反应方向移动，被还原

的单质金属Ｎｉ还可作为催化剂来加快气化反应速

率。此外，与金属载氧体相比，生物质中的灰分很

轻，漂浮在床层上面，可直接被气流携带出燃料反

应器。

图１　Ｎｉ基载氧体生物质化学链燃烧原理图

Ｆｉｇ．１　Ｃｈｅｍｉｃａｌｌｏｏｐｉｎｇｃｏｍｂｕｓｔｉｏｎｏｆｂｉｏｍａｓｓ

ｗｉｔｈＮｉＯｂａｓｅｄｏｘｙｇｅｎｃａｒｒｉｅｒｓ
　

燃料反应器内被还原后的单质金属Ｎｉ经返料

管返回空气反应器。空气反应器采用空气流化，单

质金属Ｎｉ和空气进行氧化反应，完成ＮｉＯ的再生

Ｎｉ＋０．５Ｏ →２ ＮｉＯ－２４０．６ｋＪ·ｍｏｌ－１ （１１）

反应释放出的热量被ＮｉＯ颗粒吸收，高温ＮｉＯ颗

粒被气流携带进入旋风分离器，经旋风分离器分离

下来的ＮｉＯ通过下料管再进入燃料反应器内，为

生物质气化反应以及载氧体还原反应提供热源。

２　试验部分

２１　试验装置

基于串行流化床气固流动特性的冷态试验结

果［１７］，本文设计并建立了１０ｋＷｔｈ级串行流化床化

学链燃烧反应器系统，见图２。该系统由循环流化

床 （空气反应器）、旋风分离器和喷动床 （燃料反

应器）串联组成，其中循环流化床内径５０ｍｍ，

高度２０００ｍｍ；喷动床横截面积４０ｍｍ×２３０ｍｍ，

高度１５００ｍｍ，夹角６０°，底部喷口内径２０ｍｍ。

图２　１０ｋＷｔｈ级串行流化床生物质化学链

燃烧系统示意图

Ｆｉｇ．２　Ｃｏｎｆｉｇｕｒａｔｉｏｎｆｏｒｃｈｅｍｉｃａｌｌｏｏｐｉｎｇｃｏｍｂｕｓｔｉｏｎ

ｏｆｂｉｏｍａｓｓｉｎｉｎｔｅｒｃｏｎｎｅｃｔｅｄｆｌｕｉｄｉｚｅｄｂｅｄｓ

１—ｃｉｒｃｕｌａｔｉｎｇｆｌｕｉｄｉｚｅｄｂｅｄ（ａｉｒｒｅａｃｔｏｒ）；２—ｃｙｃｌｏｎｅ；

３—ｓｐｏｕｔｉｎｇｂｅｄ （ｆｕｅｌｒｅａｃｔｏｒ）；４—ｄｏｗｎｃｏｍｅｒ；

５—ｏｒｉｆｉｃｅｐｉｐｅ；６—ｃｌａｐｂｏａｒｄ；７—ｆａｎ；８—ｍｉｃｒｏ

ｗａｔｅｒｐｕｍｐ；９—ｓｔｒｅａｍｇｅｎｅｒａｔｏｒ；１０—ｆｅｅｄｅｒ；

１１—ｓｔｏｒａｇｅｈｏｐｐｅｒ；１２—ＣＯ２ｂｏｔｔｌｅ

　

在国内外现有串行流化床中，燃料反应器均为鼓泡

流化床，固体燃料从反应器上部进入床内；而本文

是以喷动床 （实际流型为射流床，详见文献 ［１７］）

作为燃料反应器，固体燃料从喷动床底部喷口进入

床内，如此变化所带来的好处是：固体燃料进入燃

料反应器的方向与载氧体正好相反，这有助于燃料

颗粒与高温载氧体颗粒充分接触，使得燃料一旦进

入反应器，瞬间即被加热到床内温度，并立刻进行

气化反应；喷动床内颗粒内循环流场的存在使得燃

料在床内有着更为合理的分布，加之燃料是从床层

底部进入床内的，故燃料颗粒在床内有较长的停留

时间，这将有利于气化反应以及还原反应的充分进

行；喷动床底部高速射流的存在能有效防止鼓泡流

化床中通常所出现的颗粒结块 （黏结）问题。此

外，在喷动床物料循环溢流口处加装一隔板，形成

内置气体隔离器，该隔离器能有效地阻止循环流化

床内气体混入喷动床，从而避免了燃料反应器气体

产物被空气反应器中Ｎ２ 稀释，而下料管内料封的
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存在也能阻止喷动床内气体由下料管混入循环流化

床。隔板的加入还使得喷动床内密相床层高度不受

物料循环溢流口高度的限制，燃料反应器有较高的

密相床层，反应器内各项反应均能充分进行。

本文对循环流化床进行电加热保温，对喷动床

进行电加热控温，以调节燃料反应器温度。生物质

原料装在料斗里面，采用ＣＯ２ 作为气力输送介质，

通过螺旋进料器将原料从喷动床底部喷口连续地送

入床内，进料器的给料速率可由调速器控制，ＣＯ２

流量由浮子流量计来控制。由微型水泵输送的纯净

水进入蒸汽发生器，所产生的蒸汽作为气化剂进入

喷动床内，蒸汽温度为３００℃，压力为０．３ＭＰａ，

通过改变微型水泵的转子频率，可精确调节蒸汽流

量的大小。由罗兹风机提供的空气作为流化风，在

未经预热的情况下，进入循环流化床底部风室，从

布风板上风帽小孔进入床内。循环流化床以及喷动

床出口气体首先进入水冷凝器除去水，然后进入过

滤器进行飞灰捕集。每个试验工况在稳定运行１ｈ

后，从气体取样旁路抽取第一次气体样品，随后每

隔３０ｍｉｎ取一次样，共取样５次，气样成分通过

色谱分析仪 （氦气作载气）来测定，试验结果取平

均值。另外，在沿循环流化床和喷动床高度方向上

各安装了４个测温、测压点，通过计算机在线监测

床内温度、压力的变化，从而调控系统内的流化

状态。

２２　试验床料和原料

试验床料为Ｎｉ基载氧体，质量组成为３５．０％

的ＮｉＯ和６５．０％的 Ａｌ２Ｏ３。该载氧体采用共沉淀

法制备，为提高其机械强度，在１１００℃下于马弗

炉中煅烧３ｈ后，进行破碎和筛分，所选用的颗粒

粒径为２００～４００μｍ，堆积密度为１３６８ｋｇ·ｍ
－３，

常压下的临界流化风速为０．２８ｍ·ｓ－１ （空气），

属于Ｂ类Ｇｅｌｄａｒｔ颗粒。试验所用载氧体床料量为

１１ｋｇ。

试验原料为江苏省某地区的松木锯末，粒度为

０．６～０．９ｍｍ，其工业分析和元素分析结果如表１

所示。

表１　生物质的工业分析和元素分析

犜犪犫犾犲１　犘狉狅狓犻犿犪狋犲犪狀犱狌犾狋犻犿犪狋犲犪狀犪犾狔狊犻狊狅犳犫犻狅犿犪狊狊

Ｐｒｏｘｉｍａｔｅａｎａｌｙｓｉｓ／％

Ｗａｒ ＦＣａｒ Ｖａｒ Ａａｒ

Ｕｌｔｉｍａｔｅａｎａｌｙｓｉｓ／％

Ｃａｒ Ｈａｒ Ｏａｒ Ｎａｒ Ｓａｒ

ＬＨＶ

／ＭＪ·ｋｇ－１

７．８９１４．７７７５．７８１．５６ ４０．０６５．６１４３．８８０．９００．１０ １４．４７

３　结果分析与讨论

３１　燃料反应器温度的影响

在试验过程中，保持下列参数不变：生物质进

料量为１．１５ｋｇ·ｈ
－１，ＣＯ２ 量为１．３ｍ

３·ｈ－１，水

蒸气量为０．６ｋｇ·ｈ
－１，空气量为９．８ｍ３·ｈ－１，

考察燃料反应器温度对试验结果的影响。

燃料反应器温度对燃料反应器气体产物组成

（干气体）的影响如图３所示。随着温度的提高，

ＣＯ２ 浓度开始变化不大，当温度高于８２０℃后，开

始增加，从 ８２０℃ 时的 ９５．５％ 增加到 ９５０℃ 的

９８．０％；ＣＨ４ 浓度显著下降；ＣＯ浓度先增加，当

温度高于８２０℃后，开始迅速降低，而当温度超过

９２０℃后，基本保持不变。分析其原因：燃料反应

器气体产物中的ＣＨ４ 主要来自生物质挥发分热裂

解的产物，由于蒸汽重整反应式 （５）以及还原反

应式 （９）均为吸热反应，温度升高有利于反应的

进行，故随温度的提高，ＣＨ４ 浓度逐渐减小。当

燃料反应器温度较低时，反应器内密相区下部生物

质气化反应速率较慢，热解产生的半焦颗粒多集中

在密相区上部，甚至在床层表面才进行气化反应，

受到下料管下料深度的影响，在这些区域内，没有

足够的新鲜载氧体与半焦气化产物进行还原反应，

并且这些区域内的气化产物在反应器内停留时间也

很短，无法与载氧体充分接触。而半焦气化过程中

的两个主要反应式 （２）和式 （３）均为吸热反应，

温度升高对气化过程有利。因此，在升温初期，

ＣＯ浓度不断上升，而ＣＨ４ 浓度逐步降低，使得

ＣＯ２ 浓度变化不大。当温度超过８２０℃后，生物质

在反应器内密相区下部的气化反应速率会有明显的

提升，更多半焦颗粒在该区域内即能进行气化反

应，其产物立即与周围的新鲜载氧体进行还原反

应，相应地，在密相区上部的进行气化半焦量就会

减少。此时，载氧体所提供的氧量能够满足还原反

应的需求，而气化产物在反应器内的停留时间也有

所增加，还原反应能够充分进行。故当温度超过

８２０℃后，ＣＯ浓度随温度升高而迅速降低，ＣＨ４

浓度也会进一步地减小，从而导致ＣＯ２ 浓度增大。

此外，在燃料反应器气体产物中只检测到极少量

Ｈ２，其浓度在０．０１％～０．０５％，这表明 Ｈ２ 与

ＮｉＯ的反应活性要高于ＣＯ以及ＣＨ４。

图４给出燃料反应器温度对空气反应器气体产

物组成的影响。随着温度的升高，Ｏ２ 浓度不断降
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图３　燃料反应器温度对燃料反应器气体产物组成的影响

Ｆｉｇ．３　Ｅｆｆｅｃｔｏｆｆｕｅｌｒｅａｃｔｏｒｔｅｍｐｅｒａｔｕｒｅｏｎ

ｇａｓｃｏｍｐｏｓｉｔｉｏｎｏｆｆｕｅｌｒｅａｃｔｏｒ
　

图４　燃料反应器温度对空气反应器气体产物组成的影响

Ｆｉｇ．４　Ｅｆｆｅｃｔｏｆｆｕｅｌｒｅａｃｔｏｒｔｅｍｐｅｒａｔｕｒｅｏｎ

ｇａｓｃｏｍｐｏｓｉｔｉｏｎｏｆａｉｒｒｅａｃｔｏｒ
　

低，Ｎ２ 浓度不断上升；ＣＯ２ 浓度先减小，当温度

高于８２０℃后，开始增大。空气反应器气体产物中

的ＣＯ２ 由两部分组成：从燃料反应器串混进入空

气反应器的ＣＯ２ 以及燃料反应器内未完全气化的

半焦被载氧体携带进入空气反应器进行燃烧反应所

产生的ＣＯ２。

燃烧效率是衡量化学链燃烧效果的重要指标，

其定义为

ηｃ ＝ １－
犙ｇ
犕ｂ
＋
犙ｃ

狇（ ）
ｂ
×１００％ （１２）

犙ｇ ＝犕ｇ狇ｇ （１３）

犙ｃ ＝犕ｆ犉ｃ狇ｃ （１４）

式中　ηｃ为燃烧效率，％；犙ｇ为燃料反应器出口可

燃气体 （ＣＯ、ＣＨ４ 和 Ｈ２）的未完全燃烧热损失，

ＭＪ·ｈ－１；犙ｃ 为燃料反应器出口飞灰中半焦的未

完全燃烧热损失，ＭＪ·ｈ－１；犕ｂ为生物质进料量，

ｋｇ·ｈ
－１；狇ｂ为生物质热值，ＭＪ·ｋｇ

－１；犕ｇ 为可

燃气体流量，ｍ３·ｈ－１；狇ｇ 为可燃气体的热值，

ＭＪ·ｍ－３；犕ｆ为飞灰流量，ｋｇ·ｈ
－１；犉ｃ 为飞灰

含碳量，％；狇ｃ为半焦的热值，ＭＪ·ｋｇ
－１。

图５　燃料反应器温度对燃烧效率的影响

Ｆｉｇ．５　Ｅｆｆｅｃｔｏｆｆｕｅｌｒｅａｃｔｏｒｔｅｍｐｅｒａｔｕｒｅｏｎ

ｃｏｍｂｕｓｔｉｏｎｅｆｆｉｃｉｅｎｃｙｏｆｂｉｏｍａｓｓ

在生物质化学链燃烧过程中，燃料反应器内生

物质热解所产生的半焦一部分随载氧体进入空气反

应器，进行燃烧反应；另一部分则留在燃料反应器

内，进行气化反应。反应产生的灰分以及少量未反

应的半焦颗粒主要从燃料反应器排出。在试验结束

后，对燃料反应器出口飞灰进行了残碳分析，所测

得的飞灰含碳量很小 （５％～１０％），且飞灰流量也

很低 （０．０３ｋｇ·ｈ
－１左右）。这表明在整个化学链

燃烧过程中，未反应的半焦量很少，绝大多数半焦

转换成为气体产物。在此情况下，犙ｇ 成为影响燃

烧效率的最主要因素。从图５中可以看到，随着燃

料反应器温度的提高，燃烧效率逐渐增大，从

７２０℃时的８６．０％增加到９５０℃的９５．２％，这是因

为较高的反应器温度有助于降低燃料反应器出口可

燃气体的浓度。但是，要让生物质气化产物完全转

换为ＣＯ２ 和 Ｈ２Ｏ，这是难以实现的，燃料反应器

出口气体中总会含有少量的 ＣＯ、ＣＨ４ 等可燃成

分。这是因为，在任何工况条件下，都会有部分半

焦颗粒在反应器床层上部或表面进行气化反应，其

产物无法被充分转换，燃烧效率受此限制，也不可

能达到１００％。此外，对于某些金属载氧体 （如

ＮｉＯ、ＣｕＯ等）而言，与气体燃料所进行的还原反

应也有自身的热力学平衡限制［１８］。

以上试验结果表明，燃料反应器温度的提高使

得反应器内生物质气化反应速率加快，气化所耗时

间缩短，气化产物与载氧体的还原反应能够充分进
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行。这将造成燃料反应器内载氧体的失氧量增多，

相应地，空气反应器内载氧体用于再生的耗氧量也

会增大，空气反应器内氧化反应将进行得更加剧

烈，从而释放出更多的热量，最终导致空气反应器

温度在没有任何辅助升温措施的情况下，自动升

高，两个反应器温度对应关系如图６所示。空气反

应器温度的提高会导致反应器内流化速度迅速增

大，而空气反应器内流化风是系统内载氧体颗粒循

环的驱动力［１９］，载氧体循环速率随着流化风速的

增加而逐渐加大，载氧体的载氧流量和载热流量也

会相应提高，以维持燃料反应器内各项反应的正常

进行。但是，载氧体循环速率的提高，一方面会使

得从燃料反应器被载氧体带入空气反应器参与燃烧

反应的半焦量增多，使得空气反应器气体产物中

ＣＯ２ 浓度增加 （见图４）；另一方面，还将造成载

图６　反应器温度对应关系曲线

Ｆｉｇ．６　Ｆｕｅｌｒｅａｃｔｏｒｔｅｍｐｅｒａｔｕｒｅ狏犲狉狊狌狊

ａｉｒｒｅａｃｔｏｒｔｅｍｐｅｒａｔｕｒｅ
　

图７　燃料反应器温度对载氧体循环速率的影响

Ｆｉｇ．７　Ｅｆｆｅｃｔｏｆｆｕｅｌｒｅａｃｔｏｒｔｅｍｐｅｒａｔｕｒｅｏｎ

ｃｉｒｃｕｌａｔｉｏｎｒａｔｅｏｆｏｘｙｇｅｎｃａｒｒｉｅｒｓ

氧体在两个反应器内停留时间变短，载氧体的氧

化还原反应无法充分进行，从而抑制了燃料反应

器气体产物中ＣＯ浓度的进一步降低。图７给出了

燃料反应器温度对载氧体循环速率的影响，载氧体

循环速率的大小可用Ｂｅｒｇｕｅｒａｎｄ等
［２０］给出的循环

指数来表征

ＣＩ＝Δ犘ＡＲ，ｏｕｔ犉ＡＲ，ｏｕｔ
犜ＡＲ＋２７３

２７３
（１５）

式中　ＣＩ为载氧体颗粒循环指数，ｋＰａ·Ｌ·

ｍｉｎ－１；Δ犘ＡＲ，ｏｕｔ为 空 气 反 应 器 出 口 床 层 压 差，

ｋＰａ；犉ＡＲ，ｏｕｔ为空气反应器出口气体速度，Ｌ·

ｍｉｎ－１；犜ＡＲ为空气反应器温度。

３２　犛／犅的影响

保持燃料反应器温度为８７０℃，生物质进料量

为１．１５ｋｇ·ｈ
－１，ＣＯ２ 量为１．３ｍ

３·ｈ－１，空气量

为９．８ｍ３·ｈ－１，改变蒸汽量，考察Ｓ／Ｂ对试验结

果的影响。

Ｓ／Ｂ对燃料反应器气体产物组成 （干气体）的

影响如图８所示。与燃料反应器温度相比，Ｓ／Ｂ的

影响较小：随着Ｓ／Ｂ的增加，燃料反应器气体产

物中ＣＯ和ＣＨ４ 浓度开始变化不大，但当Ｓ／Ｂ超

过１．０后，继续加大蒸汽量，ＣＯ和ＣＨ４ 浓度均会

有所增加，相应地，ＣＯ２ 浓度就会降低。分析其

原因，蒸汽量的增多使得燃料反应器内流化速度增

大，这将导致气化产物在反应器内的停留时间变

短，还原反应无法充分进行，尤其当Ｓ／Ｂ超过１．０

以后，反应器内床层波动更加剧烈，不断有大气泡

产生，有相当一部分 ＣＯ和 ＣＨ４ 存在于气泡内，

不与周围的载氧体接触，气泡以较高的速度冲破床

层，在床层表面破裂，释放出ＣＯ和ＣＨ４。

图８　Ｓ／Ｂ对燃料反应器气体产物组成的影响

Ｆｉｇ．８　ＥｆｆｅｃｔｏｆＳ／Ｂｏｎｇａｓｃｏｍｐｏｓｉｔｉｏｎｏｆｆｕｅｌｒｅａｃｔｏｒ
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图９显示了Ｓ／Ｂ对空气反应器气体产物组成

（干气体）的影响。随着Ｓ／Ｂ的增大，空气反应器

气体产物中ＣＯ２ 浓度降低，Ｏ２ 浓度上升。这是因

为蒸汽量的增多有助于燃料反应器内气化反应平衡

向正方向移动，使得更多半焦颗粒参与气化反应，

相应地，进入空气反应器参与燃烧反应的半焦量就

会减少，从而导致空气反应器气体产物中ＣＯ２ 浓

度降低，Ｏ２ 浓度增加。

Ｓ／Ｂ的试验结果表明，尽管蒸汽量的增多有利

于燃料反应器内气化过程的进行，但过多蒸汽的加

入也会造成反应器操作气速过高，导致气化产物无

法与载氧体充分接触，最终使得反应器出口可燃气

体的浓度增加，燃烧效率降低 （见图１０）。

图９　Ｓ／Ｂ对空气反应器气体产物组成的影响

Ｆｉｇ．９　ＥｆｆｅｃｔｏｆＳ／Ｂｏｎｇａｓｃｏｍｐｏｓｉｔｉｏｎｏｆａｉｒｒｅａｃｔｏｒ
　

图１０　Ｓ／Ｂ对燃烧效率的影响

Ｆｉｇ．１０　ＥｆｆｅｃｔｏｆＳ／Ｂｏｎｃｏｍｂｕｓｔｉｏｎｅｆｆｉｃｉｅｎｃｙｏｆｂｉｏｍａｓｓ
　

３３　载氧体反应前后性能分析

本文对ＮｉＯ／Ａｌ２Ｏ３ 载氧体在反应前后的样品

分别做了ＳＥＭ （ｓｃａｎｎｉｎｇｅｌｅｃｔｒｏｎｍｉｃｒｏｓｃｏｐｅ）形

貌和ＢＥＴ （ＢｒｕｎａｕｅｒＥｍｍｅｔｔＴｅｌｌｅｒ）比表面积分

析，结果分别见图１１和表２。对于反应后的载氧

体，颗粒表面出现一定程度的烧结现象，导致其

ＢＥＴ比表面积和孔容较反应前均有所减小，这将

对载氧体的反应活性产生负面影响。但在１００ｈ的

连续试验过程中 （载氧体的循环次数约为４６００

次），该载氧体一直保持着较高的反应活性，这是

因为：一方面在循环反应热应力的作用下，载氧体

颗粒发生裂解，使得颗粒表面的晶粒尺寸缩小，大

晶粒 （粒径在１０００ｎｍ左右）转变为小晶粒 （粒

径在２００～４００ｎｍ），而该粒径下的小晶粒可直接

参与化学反应，从而提高了载氧体的反应活性；

另一方面，反应后载氧体的比表面积、孔容仍然

足够大，且平均孔径还有所增加，载氧体仍然表

现为多孔结构。此外，在经过长时间循环流动、

交替反应后，载氧体颗粒之间并未出现任何烧结

现象。

　

图１１　载氧体反应前后的ＳＥＭ照片

Ｆｉｇ．１１　ＳＥＭｉｍａｇｅｏｆｆｒｅｓｈａｎｄｕｓｅｄｏｘｙｇｅｎｃａｒｒｉｅｒｓ
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表２　载氧体犅犈犜分析

犜犪犫犾犲２　犅犈犜犪狀犪犾狔狊犻狊狅犳狅狓狔犵犲狀犮犪狉狉犻犲狉狊

Ｏｘｙｇｅｎ

ｃａｒｒｉｅｒｓ

Ｓｐｅｃｉｆｉｃｓｕｒｆａｃｅ

ａｒｅａ／ｍ２·ｇ－１
Ｖｏｌｕｍｅｉｎｓｉｄｅ

ｐｏｒｅ／ｃｍ３·ｇ－１
Ａｖｅｒａｇｅｐｏｒｅ

ｓｉｚｅ／ｎｍ

ｆｒｅｓｈｓａｍｐｌｅ ５０．８１ ０．１８ １１．８５

ｕｓｅｄｓａｍｐｌｅ ２５．２３ ０．１１ １３．４５

在试验过程中，由于载氧体颗粒的磨损或破

碎，会产生部分细微颗粒，而这些细小的载氧体颗

粒有可能被流化风带出反应器，尤其对于空气反应

器而言，反应器内流化风速较高，且还存在旋风分

离器的分离效率问题。因此，本文在空气反应器出

口装有过滤装置，对离开系统的载氧体微粒进行捕

集，以防止其进入大气而造成环境污染。在试验结

束后，对过滤器中所捕集到的载氧体微粒 （粒

径＜９０μｍ）进行了称重，载氧体的损失量为０．３２

ｋｇ，其损失率为０．０３％·ｈ
－１。

４　结　论

本文设计并建立了１０ｋＷｔｈ级串行流化床化学

链燃烧反应器系统，以 ＮｉＯ／Ａｌ２Ｏ３ 为载氧体，在

该系统上进行生物质化学链燃烧分离ＣＯ２ 的试验

研究，探讨了燃料反应器温度犜、水蒸气／生物质

比率Ｓ／Ｂ对两个反应器 （空气反应器和燃料反应

器）气体产物组成以及燃烧效率的影响，得到如下

结论。

（１）与串行流化床中所进行的Ｆｅ基载氧体

（Ｆｅ２Ｏ３ 和钛铁矿）固体燃料化学链燃烧试验结

果［２０２２］相比，采用共沉淀法制备的 ＮｉＯ／Ａｌ２Ｏ３ 载

氧体展现出良好的氧化还原性能和较强的持续循

环能力，是较为适宜的生物质化学链燃烧的载

氧体。

（２）燃料反应器温度是影响生物质化学链燃烧

过程的重要因素，随着温度的提高，燃料反应器气

体产物中ＣＯ２ 浓度不断上升，ＣＨ４ 浓度显著下降，

ＣＯ浓度先升高而后降低。较高的反应器温度有助

于增大燃烧效率。

（３）随着Ｓ／Ｂ的增加，燃料反应器气体产物

中ＣＯ和ＣＨ４ 浓度均会增大，ＣＯ２ 浓度以及燃烧

效率有所降低。

（４）串行流化床生物质化学链燃烧系统可长时

间安全稳定运行。空气反应器内气体不会串混至燃

料反应器，该技术能够稳定连续地从燃料反应器获

得不含Ｎ２ 的高浓度ＣＯ２ 气体。在试验阶段获得的

最高燃烧效率为 ９５．２％，载氧体的损失率为

０．０３％·ｈ－１。

犚犲犳犲狉犲狀犮犲狊
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ｃｈｅｍｉｃａｌｌｏｏｐｉｎｇｃｏｍｂｕｓｔｏｒ／／Ｐｒｏｃｅｅｄｉｎｇｓｏｆ７ｔｈＩｎｔ．Ｃｏｎｆ．

ＧｒｅｅｎｈｏｕｓｅＧａｓＣｏｎｔｒｏｌＴｅｃｈｎｏｌｏｇｙ．Ｖａｎｃｏｕｖｅｒ，２００４

［１０］　ＲｉｃｈｔｅｒＨ，ＫｎｏｃｈｅＫ．Ｒｅｖｅｒｓｉｂｉｌｉｔｙｏｆｃｏｍｂｕｓｔｉｏｎｐｒｏｃｅｓｓ．

犃犆犛犛狔犿狆．犛犲狉．，１９８３，２３５：７１８６

［１１］　ＭａｔｔｉｓｓｏｎＴ，ＬｙｎｇｆｅｌｔＡ，ＣｈｏＰ．Ｔｈｅｕｓｅｏｆｉｒｏｎｏｘｉｄｅａｓ

ａｎｏｘｙｇｅｎｃａｒｒｉｅｒｉｎｃｈｅｍｉｃａｌｌｏｏｐｉｎｇｃｏｍｂｕｓｔｉｏｎｏｆｍｅｔｈａｎｅ

ｗｉｔｈ ｉｎｈｅｒｅｎｔ ｓｅｐａｒａｔｉｏｎ ｏｆ ＣＯ２． 犉狌犲犾，２００１，８０：

１９５３１９６２

［１２］　Ｔｏｂｉａｓ Ｍａｔｔｉｓｓｏｎ， Ｆｒａｎｃｉｓｃｏ ＧａｒｉａＬａｂｉａｎｏ， Ｂｅｒｎｈａｒｄ

Ｋｒｏｎｂｅｒｇｅｒ，犲狋犪犾． Ｃｈｅｍｉｃａｌｌｏｏｐｉｎｇ ｃｏｍｂｕｓｔｉｏｎ ｕｓｉｎｇ

ｓｙｎｇａｓａｓｆｕｅｌ．犌狉犲犲狀犺狅狌狊犲犌犪狊犆狅狀狋狉狅犾，２００７，１：１５８１６９

［１３］　Ｃａｏ Ｙ，Ｐａｎ Ｗ Ｐ． Ｉｎｖｅｓｔｉｇａｔｉｏｎ ｏｆｃｈｅｍｉｃａｌｌｏｏｐｉｎｇ

ｃｏｍｂｕｓｔｉｏｎｂｙｓｏｌｉｄｆｕｅｌｓ （Ⅰ）：Ｐｒｏｃｅｓｓａｎａｌｙｓｉｓ．犈狀犲狉犵狔

牔犉狌犲犾狊，２００６，２０ （５）：１８３６１８４４
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［１４］　ＣａｏＹ，ＣａｓｅｎａｓＢ，Ｐａｎ Ｗ Ｐ．Ｉｎｖｅｓｔｉｇａｔｉｏｎｏｆｃｈｅｍｉｃａｌ

ｌｏｏｐｉｎｇｃｏｍｂｕｓｔｉｏｎｂｙｓｏｌｉｄｆｕｅｌｓ （Ⅱ）：Ｒｅｄｏｘｒｅａｃｔｉｏｎ

ｋｉｎｅｔｉｃｓａｎｄｐｒｏｄｕｃｔｃｈａｒａｃｔｅｒｉｚａｔｉｏｎｗｉｔｈｃｏａｌ，ｂｉｏｍａｓｓ，

ａｎｄｓｏｌｉｄｗａｓｔｅａｓｓｏｌｉｄｆｕｅｌｓａｎｄＣｕＯａｓａｎｏｘｙｇｅｎｃａｒｒｉｅｒ．

犈狀犲狉犵狔牔犉狌犲犾狊，２００６，２０ （５）：１８４５１８５４

［１５］　ＨｅｎｒｉｋＬｅｉｏｎ，ＴｏｂｉａｓＭａｔｔｉｓｓｏｎ，ＡｎｄｅｒｓＬｙｎｇｆｅｌｔ．Ｓｏｌｉｄｓ

ｆｕｅｌｓｉｎ ｃｈｅｍｉｃａｌｌｏｏｐｉｎｇ ｃｏｍｂｕｓｔｉｏｎ． 犌狉犲犲狀犺狅狌狊犲 犌犪狊

犆狅狀狋狉狅犾，２００８，２：１８０１９３

［１６］　ＧａｏＺｈｅｎｇｐｉｎｇ （高正平），ＳｈｅｎＬａｉｈｏｎｇ （沈来宏），Ｘｉａｏ

Ｊｕｎ （肖军）．Ｃｈｅｍｉｃａｌｌｏｏｐｉｎｇｃｏｍｂｕｓｔｉｏｎｏｆｃｏａｌｂａｓｅｄｏｎ

ＮｉＯｏｘｙｇｅｎｃａｒｒｉｅｒ． 犑狅狌狉狀犪犾狅犳犆犺犲犿犻犮犪犾犐狀犱狌狊狋狉狔犪狀犱

犈狀犵犻狀犲犲狉犻狀犵 （犆犺犻狀犪）（化 工 学 报 ），２００８，５９ （５）：

１２４３１２５０

［１７］　ＷｕＪｉａｈｕａ（吴家桦），ＳｈｅｎＬａｉｈｏｎｇ （沈来宏），ＸｉａｏＪｕｎ

（肖 军），Ｌｕ Ｈａｉｙｏｎｇ （卢 海 勇）．Ｈｙｄｒｏｄｙｎａｍｉｃｓｏｆ

ｉｎｔｅｒｃｏｎｎｅｃｔｅｄ ｆｌｕｉｄｉｚｅｄ ｂｅｄｓ ｆｏｒ ｃｈｅｍｉｃａｌｌｏｏｐｉｎｇ

ｃｏｍｂｕｓｔｉｏｎ． 犑狅狌狉狀犪犾 狅犳 犆犺犲犿犻犮犪犾 犐狀犱狌狊狋狉狔 犪狀犱

犈狀犵犻狀犲犲狉犻狀犵 （犆犺犻狀犪）（化 工 学 报），２００７，５８ （１１）：

２７５４２７５８

［１８］　ＱａｍａｒＺａｆａｒ，Ａｌｂｅｒｔｏ Ａｂａｄ，Ｔｏｂｉａｓ Ｍａｔｔｉｓｏｎ，犲狋犪犾．

ＲｅａｃｔｉｏｎｋｉｎｅｔｉｃｓｏｆｆｒｅｅｚｅｇｒａｎｕｌａｔｅｄＮｉＯ／ＭｇＡｌ２Ｏ４ｏｘｙｇｅｎ

ｃａｒｒｉｅｒｐａｒｔｉｃｌｅｓｆｏｒｃｈｅｍｉｃａｌｌｏｏｐｉｎｇｃｏｍｂｕｓｔｉｏｎ．犈狀犲狉犵狔牔

犉狌犲犾狊，２００７，２１：６１０６１８

［１９］　Ｅｖａ Ｊｏｈａｎｓｓｏｎ， Ｔｏｂｉａｓ Ｍａｔｔｉｓｓｏｎ， Ａｎｄｅｒｓ Ｌｙｎｇｆｅｌｔ，

ＨｉｌｍｅｒＴｈｕｎｍａｎ． Ａ３００Ｗｌａｂｏｒａｔｏｒｙｒｅａｃｔｏｒｓｙｓｔｅｍｆｏｒ

ｃｈｅｍｉｃａｌｌｏｏｐｉｎｇｃｏｍｂｕｓｔｉｏｎｗｉｔｈｐａｒｔｉｃｌｅｃｉｒｃｕｌａｔｉｏｎ．犉狌犲犾，

２００６，８５ （１０／１１）：１４２８１４３８

［２０］　ＮｉｃｏｌａｓＢｅｒｇｕｅｒａｎｄ，ＡｎｄｅｒｓＬｙｎｇｆｅｌｔ．Ｄｅｓｉｇｎａｎｄｏｐｅｒａｔｉｏｎ

ｏｆａ１０ｋＷｔｈｃｈｅｍｉｃａｌｌｏｏｐｉｎｇｃｏｍｂｕｓｔｏｒｆｏｒｓｏｌｉｄｆｕｅｌｓ—

ｔｅｓｔｉｎｇｗｉｔｈＳｏｕｔｈＡｆｒｉｃａｎｃｏａｌ．犉狌犲犾，８７：２７１３２７２６

［２１］　ＳｈｅｎＬａｉｈｏｎｇ，ＷｕＪｉａｈｕａ，ＸｉａｏＪｕｎ，Ｓｏｎｇ Ｑｉｌｅｉ，Ｘｉａｏ

Ｒｕｉ．Ｃｈｅｍｉｃａｌｌｏｏｐｉｎｇｃｏｍｂｕｓｔｉｏｎｏｆｂｉｏｍａｓｓｉｎａ１０ｋＷｔｈ

ｒｅａｃｔｏｒｗｉｔｈｉｒｏｎｏｘｉｄｅａｓａｎｏｘｙｇｅｎｃａｒｒｉｅｒ． 犈狀犲狉犵狔 牔

犉狌犲犾狊，２００９，ｉｎｐｒｅｓｓ

［２２］　Ｎｉｃｏｌａｓ Ｂｅｒｇｕｅｒａｎｄ， Ａｎｄｅｒｓ Ｌｙｎｇｆｅｌｔ． Ｔｈｅ ｕｓｅ ｏｆ

ｐｅｔｒｏｌｅｕｍ ｃｏｋｅａｓｆｕｅｌｉｎ ａ１０ ｋＷｔｈ ｃｈｅｍｉｃａｌｌｏｏｐｉｎｇ

ｃｏｍｂｕｓｔｏｒ．犌狉犲犲狀犺狅狌狊犲犌犪狊犆狅狀狋狉狅犾，２００８，２：１６９１７９
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