
双流化床生物质气化的三维全循环数值模拟
链接：www.china-nengyuan.com/tech/173673.html 
来源：化工学报

双流化床生物质气化的三维全循环数值模拟

孔大力1，罗坤1，林俊杰1，王帅1，胡陈枢1，李德波2，樊建人1

（1.浙江大学能源清洁利用国家重点实验室，浙江杭州310027；2.广东电科院能源技术有限责任公司，广东广州510080
）

 摘要：基于多相质点网格方法（multi-phase particle-in-cell，MP-PIC）对工业尺度的双流化床生物质气化过程进行了
三维全循环数值模拟。其中，在拉格朗日框架下求解颗粒团运动，采用大涡模拟法（large-eddy simulation，LES）求解
气相湍流，同时考虑复杂的气固耦合以及生物质的热解、气化、均相/异相反应。首先，通过独立性检验确定了计算
所需的最佳网格数与计算颗粒数，且模拟结果和实验结果对比良好。其次，揭示了流化床内生物质气化过程中的气固
流动特性及气体组分分布规律，研究了床内温度、生物质粒径、曳力模型等因素对产物气体组分分布的影响。结果表
明：温度升高，出口处的CO摩尔分数增加，而其余组分都减小；较小生物质粒径的气化效果要优于较大的生物质颗
粒粒径；曳力模型对各产物气体组分的摩尔分数几乎无影响。

 引言

 化石燃料是目前工业最主要的能源，但其日益枯竭且不可再生，因此亟需寻找一种新的可替代燃料[1]。生物质作
为一种可再生能源，储量丰富，来源广泛[2-3]。我国是一个农业大国，每年都产生大量的农业废弃物，对这些废弃
物传统的处理方式是堆积自然腐烂和燃烧，这些传统的处理方式不仅是对能源资源的极大浪费，而且还会严重污染环
境[4]。加强生物质的合理开发利用，对实现我国环境经济可持续发展战略有着重大意义。

 在生物质利用技术中，最常用和最有效的是生物质气化技术，该技术可生成具有多种用途的合成气，具有很高的工
业利用价值[5-6]。在众多气化技术中，循环流化床技术由于具有高效、低污染、燃料适应性广等优点而备受关注[7]
。然而，循环流化床内存在复杂的气固两相流动，并伴随着强烈的传热传质以及生物质的热解、气化、均相/非均相
等化学反应[8]。这一系列复杂的气化过程导致实验测量费时费力，因此，数值模拟作为一种替代方法得到越来越广
泛的应用。目前，循环流化床内稠密气固两相流动的数值模拟方法主要分为两种：欧拉-欧拉模型以及欧拉-拉格朗日
模型[9-10]。前者将颗粒视作一种拟流体，因而无法处理宽筛分颗粒且无法获取丰富的颗粒信息。与之相反，以多相
质点网格方法（multi-phase particle-in-cell，MP-PIC）为代表的欧拉-
拉格朗日模型具有诸多优点[11]，其在欧拉框架下采用大涡模拟法（large-eddy simulation,LES）求解气相湍流，在拉格
朗日框架下求解颗粒团运动。相关学者采用此方法对生物质气化过程进行了大量研究，但是绝大多数的研究都是基于
具有简单几何模型的实验室尺度气化设备，且仅关注某一特定部件[12-17]。对于具有复杂几何模型的工业尺度循环流
化床气化过程的三维全循环数值模拟则鲜有人进行[18]。

 基于工程的迫切需要，同时为加深对循环流化床内流动、传热、反应过程的理解，本文采用MP-PIC方法对工业尺
度的双流化床生物质气化过程进行了三维全循环数值模拟。首先，进行了网格与计算颗粒数的独立性检验，并将模拟
结果与实验结果进行了对比，检验了模型。其次，揭示了流化床内生物质气化过程中的气固流动特性、气体组分、气
固相温度及压强的分布规律，研究了床内温度、生物质粒径、曳力模型等因素对产物气体组分分布的影响。

 1模型建立及求解方法

 1.1气固流动控制方程
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 1.2化学反应模型

 生物质颗粒进入气化室以后，在气化室的气化过程可分为以下三种化学反应过程：（1）热解。在此过程中，生物
质析出挥发分，灰分和焦炭；（2）异相反应。主要是
焦炭和H2，H2

O等发生的反应；（3）均相反应。气相之间的反应。其中，异相反应和均相反应并无先后之分，同时存在于双流化
床体系内。本文所用到的生物质材料为杏仁颗粒[22]，生物质的工业分析及元素分析如表1所示。
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 1.3模拟对象及参数设置

 本文的研究对象是位于奥地利的一个工业尺度的双流化床气化装置[22]，其包括生物质气化室，返料器，燃烧器和
旋风分离器。所用物料为杏仁颗粒，密度为550kg/m�，采用宽筛分粒径，平均粒径为5.5mm。床料为硅砂，密度为2
650kg/m�，采用宽筛分粒径，平均粒径为480μm，初始堆积的体积分数设为0.58。气化室、返料器、燃烧室的初始
床高分别为2.1、0.4、2.5m。对于边界条件，采用质量流量入口，常大气压出口，气化室壁面设为等温壁面，温度为9
73K，燃烧室壁面设为绝热壁面。在气化室出口处设置监测面，用以监测出口产物气体的组分。如图1所示，生物质
从气化室的左侧进入，蒸汽从底部通过喷嘴引入气化室，一、二、三级空气分别从底部通过喷嘴引入燃烧室，甲烷和
其燃烧所需空气从侧面进入燃烧室，返料器处蒸汽用于颗粒流化。整个装置初始状态充满氮气，床层温度为973K，
颗粒-壁面法向动量保持系数为0.3，切向动量保持系数为0.99，计算时间步长为1×10-4s。具体操作参数列于表3。
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 2敏感性分析及模型验证

 2.1敏感性分析

 在计算中，网格数与计算颗粒数的选取直接影响到计算结果的准确性。为进行网格无关性检验，将计算区域分别划
分为223125、286875、354375个网格单元。为研究计算颗粒数对结果的影响，分别采用了347705、474369、539796个计
算颗粒数。对旋风分离器入口处的水平截面上的颗粒流量进行监测，对比了几种模型的颗粒流量的瞬时值及在气固流
动达稳态后的颗粒流量的平均值，结果列于图2和表4之中。
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 表4给出了气固流动达动态稳定后监测面的平均颗粒流量，结果显示，不同网格数和计算颗粒数下的平均颗粒流量
相互接近，无明显差异。从图2中可以看出，其瞬时颗粒流量的趋势也相近。上述结果表明本节所选取的几种网格数
及计算颗粒数并未对计算结果造成明显的影响。然而，基于计算的准确性和减少计算量的原则，本文的网格单元数选
取为286875，计算颗粒数选取为474369，平均每个计算颗粒中包含真实颗粒13198个。

 除了网格数和计算颗粒数，在后处理时，统计时间的长短也会对最终的计算结果造成影响。从图3(a)可以看出，各
组分的摩尔分数在15.0s后均在一个稳定值附近波动，意味着系统达到了动态稳定。基于瞬态的计算结果，本文选取了
15~20s、15~25s、15~30s三个时间段统计了各产物气体组分的时均摩尔分数，结果如图3(b)所示。可以看出，这三个
统计时间段内各产物气体组分的时均摩尔分数
几乎一致，只有CO和CO2

的摩尔分数稍有差异，但是也在可以接受的范围之内。为缩短计算时间，因此下文中均选取15~25s时间段的内的数据
进行统计平均。

 2.2模型验证

 经过参数敏感性分析，选取了合适的参数进行计算和统计计算结果。图4给出了出口各气体产物的平均摩尔分数和
实验结果[22]的对比。从
图中可以看出，模拟结果与实验结果吻合性良好。
其中，CO和CO2

的对比略有差异，这可能是由于焦炭的表面反应以及相关气相反应的热力学参数不准造成的。通过模型验证，表明可
以采用此方法对双流化床气化做进一步的研究。
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 3计算结果与分析

 3.1流型发展

 图5给出了双流化床装置中气固流型随时间的变化云图。初始状态下，气化室、燃烧室、返料器中堆积了一定量的
床料颗粒。空气作为流化气体从燃烧室底部引入，由于曳力作用，床层底部颗粒在气体的裹挟下加速向上运动，进入
旋风分离器中，随后在返料器料腿处产生堆积。这些堆积的颗粒随着返料器底部的拨料蒸汽进入气化室，料腿处的颗
粒堆积高度逐渐下降，最终趋于一个稳定高度。在气化室中，生物质颗粒与蒸汽分别从气化室底部和侧面进入气化室
，并发生气化过程。残炭及灰分随着床料颗粒在蒸汽流化及重力作用下进入燃烧室，残炭在燃烧室中燃烧，灰分经过
旋风分离器被分离出去。整个系统大约在15s左右实现全循环，其后气固流动达到了动态稳定状态。
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 3.2气体组分分布

 图6给出了系统达到动态稳定后装
置内气体组分浓度的分布情况。由图所示，H2

O在返料器与气化室和燃烧器的连通管中起到密封作
用，防止O2进入气化室，与气化产物气体发生反应。O2

浓度在燃烧室下部较高，在丙
烷入口及燃烧室上部区域，由于丙烷燃烧消耗了大量的O2，使得O2

浓度有较大幅度的下降，且由于H2O以及堆积颗粒的隔离，O2

无法进入气化室，在气化室中O2

浓度基本为0。在
进料口附近，由于生物质颗粒浓度
较大，且热解析出挥发分，所以在此区域，CO2、CO、C2H4、CH4

的浓度均较大，并且浓度随着气化室高度的增加而降低，在自由空域基本保持不变。在气化室内，这些气体之间及气

2主要由丙烷燃烧生成，并最终经过旋风分离器排出。
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 3.3气固温度分布

 图7考察了20s时刻装置内气相和颗粒相的温度分布。可以看出，在生物质入口区域，由于进气温度较低，使得该区
域的温度明显低于其他区域，而在燃烧室内甲烷入口处，由于甲烷燃烧产生大量热量，导致该区域的温度明显高于其
他区域。装置内其他区域温度分布都较为均匀，颗粒相的温度分布与气相基本一致，但颗粒相整体温度略低于气相温
度，这是由于床料颗粒为惰性颗粒，不参与化学反应，其温度的升高主要来源于相内及相间的传热，而气相温度的升
高则主要是由于甲烷燃烧产生的热量，因而气相整体温度要高于颗粒相。但从整体来看，二者之间温度相差不大，表
明了整个装置良好的循环及传热特性。

                                              页面 10 / 16



双流化床生物质气化的三维全循环数值模拟
链接：www.china-nengyuan.com/tech/173673.html 
来源：化工学报

 3.4压强分布

 图8给出了整个装置内的压强分布云图及中心线上压强散点图。燃烧室与气化室底部及返料器料腿处压力较大，并
随着高度增加而减小。在气化室，燃烧室底部及返料器料腿处压力梯度很大，在上部压力梯度很小。颗粒在气化室、
燃烧室底部，以及返料器料腿处大量堆积，颗粒浓度较大，使得这些区域压强较大。此外，物料颗粒浓度的突变也会
造成压强的突变。这和Li等[32]的研究结论是一致的。

 4操作参数对产物气体组分浓度的影响
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 本文研究了不同床层温度，不同生物质颗粒粒径对产物气体组分浓度的影响。其中，床层温度分别设为700、750、
800℃；生物质颗粒粒径采用宽筛分形式，平均粒径分别为1.5、3.5、5.5、7.5mm。

 图9(a)给出了床层温度分别为700、750和800℃时，各产物气体组分的浓度的对比情况。从图中可以看出，随着温度
的升高，C2H4浓度基本不变，CH4浓度略有下降，这是由于C2H4

基本来自
于挥发分的热解，
几乎不参与气化室中的气化以及其他
反应，所以温度变化对其影响不大，而CH4

主要来源于挥发分的热解以及残炭颗粒与H2

的反应，随着温度升高，残炭颗粒与H2反应生成CH4

的正反应速率增加幅度小于其逆反应速率的增加幅度
，导致CH4

浓度随温度的升高而略有下降。CO的
摩尔分数随床层温度的升高而升高，CO2

随床层温度的升高而下降，且幅度较大，二者趋势几乎相反。从反应速率方程上也可以看出，气化室中的残炭颗粒与
CO2

生成CO的反应受温度影响较大
，随着温度升高，该反应速率增幅较大，因此大量CO2被消耗并转化成了CO。对于H2

，其主要来源于挥发分的热解以及残炭颗粒与H2

O的气化反应，从反应速率方程中可以看出，残炭颗粒与
H2

O气化反应的逆反应速率受温度影
响更大，因此随着床层温度升高，残炭颗粒与H2

O气化反应的逆反应速率增
幅要大于其正反应速率的增幅，所以随着床层温度的升
高，H2

浓度随之下降，但下降幅度不大。图9(b)给出了在四种不同生物质颗粒粒径下，各产物气体组分的浓度的对比情况。
由图所示，在生物质颗粒粒径为1.5mm和3.5mm的条件下，产物气体中的氢气浓度明显高于颗粒粒径为5.5mm和7.5mm
时的氢气浓度。并且在生物质颗粒
粒径为1.5mm和3.5mm的条件下，产物气体中CO2

的浓度要低于其他两种粒径，综合来看，相比于较大的颗粒粒径，在较小的生物质颗粒粒径条件下，所得气化产物中
可利用气体浓度较高，气化效果较好。这是由于在进料总量不变的情况下，生物质粒径减小，则颗粒数目增多，颗粒
的总面积也随之增大，颗粒受热面积以及与H2

O的接触面积也就更大，挥发分的热解以及气化反应都可以进行得更加充分。总体而言，较小的生物质颗粒粒径的气
化效果要优于较大的生物质颗粒粒径。
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 5结论

 本文基于多相质点网格方法（multi-phase particle-in-cell，MP-PIC）对工业尺度的双流化床生物质气化过程进行了三
维全循环数值模拟。其中，在拉格朗日框架下求解颗粒团运动，采用大涡模拟法（large-eddy simulation,LES）求解气
相湍流，同时考虑复杂的气固耦合以及生物质的热解、气化、均相/异相反应。通过独立性检验确定了计算所需的最
佳网格数与计算颗粒数，且模拟结果和实验结果对比良好。揭示了流化床内生物质气化过程中的气固流动特性及产物
气体组分分布规律。整个系统温度分布比较均匀，气固两相温度差异不大，表明了整个装置良好的循环及传热特性。
气化室与燃烧室底部，返料器料腿处压力较大，压力梯度也较大，并随着高度增加而减小，在这些区域，大量颗粒堆
积聚集，导致压力突变。研究了床内温度、生物质粒径、曳力模型等因素对产物气体组分分布的影响。温度升高，出
口处的CO摩尔分数增加，而其余组分都减小；较小生物质粒径的气化效果要优于较大的生物质颗粒粒径；曳力模型
对各组分的生成几乎无影响。
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