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基于分级冷凝的生物质热解
多联产方案优化分析
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摘要:传统内热窑式生物质热解炭化技术产效平稳ꎬ炭品质优良ꎬ但热解气往往只经单一设备冷凝ꎬ副产品种类少ꎬ质量差ꎬ
整体能量利用率及经济效益低下且存在环境问题ꎬ因此针对热解气提出多级冷凝的优化方案并结合某产炭厂生产数据进行分

析ꎮ 通过对生物油及不可冷凝气体产物的成分分析ꎬ建立该工艺下所产热解气的化合物模型ꎬ经过冷凝计算获得以三级冷凝为

核心的生物质热解多联产系统ꎮ 通过对该系统进行热力学性能及经济性等分析发现ꎬ优化方案的能量利用率由 ５０􀆰 ５６％提升至

７１􀆰 ０７％ꎻ年利润增加额为改造投资的 ４􀆰 ５ 倍ꎬ实现了生物质能源综合利用与降污减排的目的ꎮ
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讯联系人ꎬ２５１０３６３１１６＠ ｑｑ.ｃｏｍꎮ

　 　 生物质热解炭化技术是实现农林废弃物循环利

用的重要手段之一[１]ꎬ其产物主要为生物炭ꎬ近年

来热解气重整利用技术不断取得新进展[２]ꎮ 如

Ａｋｈｉｌ 等[３] 采用三级冷凝ꎬ获得了水分质量分数低

于 １％的生物油ꎻ谭洪等[４] 设计的三级冷凝装置成

功地将生物油中的重质油、高品质燃料油及轻质液

体产物有效分离ꎻ马善为[５] 采用 Ａｓｐｅｎ 软件对三级

冷凝器过程进行模拟ꎬ并与实际回收产物进行研究

与对比ꎬ验证模拟结果与实验数据基本符合ꎻＣｈｅｎ
等[６]对四级冷凝器收集的生物油展开分析ꎬ发现不

同冷凝器中产物基本固定ꎻＰｏｌｌａｒｄ 等[７] 利用五级冷

凝系统成功分离了生物油中的水和酸组分ꎮ 可见ꎬ
分级冷凝通过高品质生物油的回收实现了热解气的

高效利用ꎬ因此本文中基于连续式生物质炭化工艺

下所产热解气的冷凝过程展开计算与研究ꎬ得到了

各级产物特性及其经济效益ꎬ为同类型工艺提供可
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行的优化依据ꎮ

１　 工艺与热解气模型分析

１􀆰 １　 原工艺流程

本文中以某机制炭加工厂为研究对象ꎬ该厂以

木屑为生产原料ꎬ经分拣、烘干后通过高温挤压得到

含水率低于 ５％的空心长方体木棒ꎮ 随后将成型生

物质棒放入窑中ꎬ点火后盖上顶盖ꎬ在缺氧的条件下

发生热裂解制得成型炭棒ꎬ热解终温 ５００℃ꎬ热解周

期 ７ ｄꎮ 据调研ꎬ该厂满负荷生产条件下年产炭

２ ９００ ｔꎬ若对热解气进行简单处理可得 ７􀆰 ０７ ｔ / ｄ 的

低品质有机液态产品以及 ２􀆰 ８３ ｔ / ｄ 的可燃性气体ꎬ
但由于液态产物品质较差效益低ꎬ实际生产过程中

热解气往往直接通入水洗塔水洗后排放ꎮ 这种粗放

的处理方式导致了相当程度的浪费ꎬ也由此引发了

管道堵塞、霉变及大气污染等问题ꎮ
１􀆰 ２　 化合物模型的确立

生物质热解产物除固体炭棒外ꎬ其他组分均以

热解气形式从反应器内排出ꎬ热解气成分复杂(包
含小分子醇、醛、酮、酸等 １２ 大类[８] )且各种组分有

特定的沸点ꎬ使用单一回收方式可能导致不同组分

间发生反应以及水油分离现象ꎬ但大类产物性质相

近ꎬ且大部分可凝性产物集中于某些特定大类ꎮ 经

由国内外学者研究发现[９－１０]ꎬ利用模型化合物研究

热解气的理化性质是可行手段ꎮ 因此采用 ＧＣ－ＭＳ
(气质联用)和综合热分析(ＴＧ－ＤＳＣ)对简单处理后

的低品质生物油进行分析实验ꎬ获得热解气中的冷

凝气成分ꎬ并对各成分之间的权重进行计算[１１]ꎻ对
分离出低品质生物油的剩余气体进行气象色谱分析

得到热解气中的不可冷凝气成分ꎮ 根据该厂往年实

际产油量与产气量之比确定可冷凝气与不可冷凝气

质量比约为 ２􀆰 ５ ∶１ꎬ最终对两类气体进行归一化处

理得热解气 ９ 组分模型ꎬ见表 １ꎮ

表 １　 热解气组分(质量分数) ％

ＣＨ３ＯＨ Ｈ２Ｏ ＣＨ３ＣＯＯＨ Ｃ５Ｈ４Ｏ２ Ｃ６Ｈ５ＯＨ

２３􀆰 ３ ３１􀆰 ８７ ９􀆰 ３７ ３􀆰 １８ ３􀆰 ７１

ＣＯ ＣＨ４ ＣＯ２ Ｎ２ 总计

４􀆰 ６９ ０􀆰 ６５ ５􀆰 ６２ １７􀆰 ６１ １００􀆰 ００

２　 冷凝系统设计

２􀆰 １　 条件预设

作为生物质多联产系统的核心设备ꎬ冷凝器的

设计至关重要ꎮ 首先预设热解气、设备及环境的基

本数据ꎮ 前期实地测试数据表明ꎬ热解气初始温度

３６０℃ꎬ气量约为 ２６􀆰 ４１ ｍｏｌ / ｈꎻ冷凝器管程为单程ꎬ
换热管采用 ϕ２５×２􀆰 ５ ｍｍ 无缝钢管ꎻ冷却水源为自

来水ꎬ假设水温冬季 １５℃ꎬ夏季 ２０℃ꎻ为防止一级换

热器中产生凝液ꎬ设计经过一级换热器气降温

至 １００℃ꎮ
２􀆰 ２　 冷凝计算

冷凝曲线常作为划定若干温度界面的依据[１２]ꎮ
首先依照相平衡数据(前期工作不复赘述)计算冷

凝过程各温度的冷凝累积热负荷绘制如图 １ 所示的

冷凝曲线ꎬ参考冷凝曲线变化将冷凝过程划分为

８１、７６、７１、６６、６１、５６、５２、４７、４２、３７、３０、２５℃这 １２ 个

截面ꎬ即 １１ 个区间ꎮ 相关计算结果见表 ２ꎮ

图 １　 冷凝曲线

表 ２　 二、三级冷凝器冷凝段参数

　
温度

区间

换热管数 /
Ｎｔ

换热面积

ΔＡ / ｍ２

换热管长度

ΔＬ / １０ ｍ

冷凝器换热系数 /

(ｋＷ􀅰ｍ－２􀅰℃ －１)

预设气膜

平均温度 / ℃
校核气膜

平均温度 / ℃
预设液膜

平均温度 / ℃
校核液膜

平均温度 / ℃

二级冷凝器 ① １０６ １􀆰 ３１ １􀆰 ５９ １９１􀆰 ５０ ７６􀆰 ７６ ７８􀆰 １１ ７１􀆰 ３７ ７３􀆰 ６７
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　 ⑥ １０６ ０􀆰 ３９ ０􀆰 ４８ １４４􀆰 ００ ５２􀆰 ８０ ４９􀆰 ８７ ４９􀆰 １０ ４６􀆰 ２５

汇总　 　 　 　 １０６ ４􀆰 ４８ ５􀆰 ４４ １６４􀆰 ８９ 　 　 　 　
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续表

　
温度

区间

换热管数 /
Ｎｔ

换热面积

ΔＡ / ｍ２

换热管长度

ΔＬ / １０ ｍ

冷凝器换热系数 /

(ｋＷ􀅰ｍ－２􀅰℃ －１)

预设气膜

平均温度 / ℃
校核气膜

平均温度 / ℃
预设液膜

平均温度 / ℃
校核液膜

平均温度 / ℃

三级冷凝器 ⑦ ６４ ０􀆰 ４９ ０􀆰 ９９ １９３􀆰 ７０ ４８􀆰 ４０ ４６􀆰 ７８ ４５􀆰 ０１ ４３􀆰 ９８

　 ⑧ ６４ ０􀆰 ５４ １􀆰 ０９ １８５􀆰 １４ ４３􀆰 ５２ ４２􀆰 ０７ ４０􀆰 ４６ ３９􀆰 ５４

　 ⑨ ６４ １􀆰 ７８ ３􀆰 ５６ １６９􀆰 ５５ ３８􀆰 ６３ ３８􀆰 ８０ ３５􀆰 ９１ ３７􀆰 １１

　 ⑩ ６４ ２􀆰 ２５ ４􀆰 ４９ １４６􀆰 ５５ ３２􀆰 ７６ ３２􀆰 ７７ ３０􀆰 ４６ ３１􀆰 ３０

　 􀃊􀁉􀁓 ６４ １􀆰 ８４ ３􀆰 ６７ １２９􀆰 ６６ ２６􀆰 ８９ ２６􀆰 ８９ ２６􀆰 ００ ２５􀆰 ８６

汇总　 　 　 　 ６４ ６􀆰 ９０ １３􀆰 ８ １６４􀆰 ９２ 　 　 　 　

２􀆰 ３　 冷凝系统设计

三级冷凝系统原理如图 ２ 所示ꎮ 冷媒相对烟气

逆流通过ꎬ均采用串联形式ꎬ分级降低热解气温度并

提升冷媒侧水温ꎮ 一级换热器为卧式壳程气－水换

热器ꎬ主要作用为冷却烟气至烟气第一露点(依照

前期冷凝相平衡数据知水冷凝的第一露点为

８０􀆰 ７℃ꎬ第二露点 ７２􀆰 ４℃)前并尽可能沉积其中的

炭颗粒ꎻ第二级采用立式管程蒸汽并行下流式冷凝

器ꎬ由 １０６ 根 ϕ２５×２􀆰 ５ ｍｍ 无缝钢换热管组成ꎬ换热

段总长 ０􀆰 ５４ ｍꎬ换热面积 ４􀆰 ４８ ｍ２ꎬ用来收集第一露

点区间冷凝的组分ꎮ 据推算ꎬ该环节可除去热解气

总成分中 ８３􀆰 ６３％的水、７６􀆰 ５１％的苯酚类重质组分ꎬ

基本实现了除去生物油中水组分的要求ꎻ第三级冷

凝器与第二级形式相同ꎬ由 ６４ 根换热管组成ꎬ换热

段总长 １􀆰 ３８ ｍꎬ换热面积 ６􀆰 ９０ ｍ２ꎬ负责低沸点部分

的冷凝ꎬ据推算ꎬ该环节可回收热解烟气中 １４􀆰 ２５％
的水、７２􀆰 ３１％的甲醇类组分、８３􀆰 ９３％的乙酸类组

分、８４􀆰 ２５％的苯酚类组分及剩余的 ２１􀆰 ３６％糠醛类

组分ꎮ 设备运行参数见表 ３ꎮ 冷媒侧三级入口温度

约 １５℃ꎬ二级入口温度约 ３０℃ꎬ冷媒侧最终获得流

量为 ５􀆰 ２８ ｔ / ｈ 的热水ꎬ该过程回收热量约 ２９２􀆰 ９１
ｋＷꎻ热解气侧经除尘器排除炭粒等悬浮物后进入一

级气－水换热器降温至 １００℃左右ꎬ经三级连续降温

最终可至 ３５℃(冬季理想情况下可降温至 ２５℃)ꎮ

图 ２　 热解产炭综合效益提升系统

表 ３　 换热设备运行参数

运行参数

一级气－水换热

(卧式壳程

换热器)

二级冷凝器

(立式管程

并行下流式

冷凝器)

三级冷凝器

(立式管程

并行下流式

冷凝器)

热解气量 / (ｍｏｌ􀅰ｓ－１) ７􀆰 ３４ ７􀆰 ３４ ４􀆰 ３１

换热量 / ｋＷ ４５􀆰 ９７ １５２􀆰 ２６ ９４􀆰 ６９

显热换热面积 / ｍ２ ４􀆰 ３７ ３􀆰 ９１ —

冷凝换热面积 / ｍ２ — ４􀆰 ４８ ６􀆰 ９０

冷媒水流量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ５􀆰 ２８ ５􀆰 ２５ ５􀆰 ４４

热解气入口温度 / ℃ ３６０ １００ ５２

热解气出口温度 / ℃ １００ ５２ ２５

冷媒入口温度 / ℃ ５５ ３０ １５

冷媒出口温度 / ℃ ７０ ５５ ３０

２􀆰 ４　 产物品质特性及用途

冷凝后烟气中可凝组分的 ９０􀆰 １４％转化为生物

油在二、三级冷凝器中得到富集ꎬ于二级冷凝器中回

收的水相生物油含水量高达 ９７％以上ꎬ经济效益较

低ꎻ于第三级冷凝器收集水的生物油水含量 ２０％ꎬ
该级生物油中含热解过程中产生的绝大部分有机可

凝组分ꎻ于冷凝器出口处获得满足燃烧条件的残余
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热解气导入气罐暂存ꎮ 该过程也实现了对热解生物

油水相及油相分离回收以降低生物油储存加工成本

的目的ꎮ 产物热值由 ＸＲＹ－１Ｂ 全自动氧弹热量计

测得ꎬ由于二级冷凝所得水相生物油含水率过高ꎬ暂
不考虑其热值ꎬ各级冷凝产物的详细参数见表 ４ꎮ

表 ４　 热解多联产可获产品数据

　 热解生物质炭 热解可燃气
二级冷凝器

水相生物油

三级冷凝器

油相生物油

产率 ０􀆰 ３９ ｔ / ｈ ０􀆰 ０５５ ｋｇ / ｓ ０􀆰 ２７ ｔ / ｈ ０􀆰 １８ ｔ / ｈ

热值 ２８􀆰 ０５ ＭＪ / ｋｇ ６􀆰 ３０ ＭＪ / ｍ — １７􀆰 ６１ ＭＪ / ｋｇ

考虑到本案例有木屑烘干和厂区内部及周边生

活热水的需求ꎬ因此考虑将二级冷凝器收集到的水

相生物油与残余热解气混合燃烧[１３]ꎬ于燃烧室内设

置水盘管以制取热水ꎬ在燃烧室末端再次引入空气

以降低燃烧热解气温度以满足烘干需求ꎮ 而第三级

冷凝器中收集到的品质较高的生物油则对外出售ꎮ

３　 系统评价

３􀆰 １　 系统热力学性能分析

该厂采用的传统内热窑式生物质炭化技术热解

时间较长ꎬ但成炭品质好且热解要求低ꎮ 该系统的

能源利用率为输出的成品炭能量、生物油能量及可

燃气能量之和与生物质原料能量及外界辅助电能之

和的比ꎮ
η ＝ [(Ｑｃ ＋ Ｑｏ ＋ Ｑｇ) / (Ｑｂ ＋ Ｑｅ)] × １００％ (１)

式中ꎬη 为能源利用率ꎻＱｃ 为成品炭总能ꎬｋＷꎻＱｏ 为

生物油总能ꎬｋＷꎻＱｇ 为可燃气总能ꎬｋＷꎻＱｂ 为生物

质原料总能ꎬｋＷꎻＱｅ 为外界辅助的用于各设备的电

能ꎬｋＷꎮ
经计算ꎬ该厂原有的生产方式平均能源利用率

为 ５０􀆰 ５６％ꎬ大量的物质及能量未得到合理开发与

利用ꎬ还造成了环境污染和难以盈利的问题ꎬ若后续

采用生物质热解多联产系统ꎬ能源利用率可通过回

收高品质生物油增加 １６􀆰 ３６％ꎬ通过高温热解气的

显热换热以及可燃性气体的燃烧热可增加 ４％左

右ꎬ最终能量利用率提升 ２０􀆰 ３６％ꎮ
３􀆰 ２　 系统经济性分析

(１)固定资产投资ꎮ 该厂备有足量的风机及除

尘设备ꎬ因此在进行系统改造时仅需配置主要部件ꎬ
即烟道改造需 １４５ ｍꎬ价值 １􀆰 ４５ 万元ꎬ油气共燃器

３􀆰 ５ 万元ꎬ一级管壳式换热器 ４􀆰 ３７ ｍ２ꎬ价值 ０􀆰 ４６ 万

元ꎬ二级冷凝器 ８􀆰 ３９ ｍ２ꎬ价值 ０􀆰 ８８ 万元ꎬ三级冷凝

器 ６􀆰 ９ ｍ２ꎬ价值 ０􀆰 ７３ 万元ꎬ热水管改造 ５８０ ｍꎬ价值

０􀆰 ８７ 万元ꎬ水泵 ４ 台共 ０􀆰 ３７ 万元ꎬ油泵 １ 台 ０􀆰 ０５５
万元及其他施工及杂项费用ꎬ总投资 ９􀆰 ２７４ ３ 万元ꎮ

(２)运维费用ꎮ 本文中所设计的系统在投入使

用后并不影响原系统的正常生产ꎬ因此仅计算新系

统所需的运维费用ꎬ即电费、人工费、维修费及其他

费用ꎬ电费以工商业电费 ０􀆰 ７２５ 元 / ｋＷｈ 计算ꎬ人工

以 １５０ 元 / ｄ 计算ꎬ维修费包括维修人员的工资及维

修材料费和保养期ꎬ按初投资的 １％计算ꎬ其他费用

则包括各种治理费用及税费ꎬ按照初投资的 ２􀆰 ５％
计算ꎬ冷凝回收系统运维费用共 ６􀆰 ３８ 万元ꎬ油气共

燃系统运维费用共 ８􀆰 ２２ 万元ꎬ计 １４􀆰 ６ 万元ꎮ
(３)经济效益ꎮ 该厂原本仅以销售热解炭作为

赢利点ꎬ约 １ １５９􀆰 ８ 万元 / ａꎬ采用新系统后可增加外

售生物油利润约 ６２􀆰 ４ 万元ꎬ供暖季生物油热效益约

３００ ｔ 标准煤ꎬ热解气热效益约 １７０􀆰 ２ ｔ 标准煤ꎬ总收

益 １ ２６７􀆰 １ 万元(标准煤 ８５０ 元 / ｔ 计)
(４)回收期ꎮ 上述效益及成本计算均是建立在

该厂满负荷运行状态下的ꎬ添加冷凝系统后所有花

费共 ２３􀆰 ８７ 万元ꎬ而年利润增加约 １０７􀆰 ３ 万元ꎬ远超

过设备上新耗资ꎬ回收期不到半年ꎮ 可见ꎬ使用该系

统可有效提升该厂的经济效益ꎮ
３􀆰 ３　 环保效益

该厂采用三级冷凝系统后ꎬ不仅消除了热解气

中可燃性气体直排带来的污染ꎬ而且通过回收烟气

余热量、热解气及生物油共燃热解决了该厂木屑烘

干、周边厂区及自身供热需求ꎮ 以每减少 １ ｔ 标准

煤的燃烧就可以减排 ＣＯ２ 量约 ２ ６２０ ｋｇ、ＳＯ２ 量约

８􀆰 ５ ｋｇ、ＮＯｘ 量约 ７􀆰 ４ ｋｇ 计算[１４]ꎬ仅回收的余热量

相当于 ５８７􀆰 ６ ｔ 标准煤的热量ꎬ相当于减排 ＣＯ２ 量

为 １ ５３９􀆰 ５ ｔ、减排 ＳＯ２ 量为 ４􀆰 ９９ ｔ、减排 ＮＯｘ 量为

４􀆰 ３５ ｔꎮ

４　 结论

(１)采用以三级冷凝为核心的生物质热解多联

产系统ꎬ在保持稳定炭产率前提下ꎬ对热解气展开综

合利用ꎬ在获取高品质生物油和可燃性气体的同时ꎬ
也将热解气余热加以利用ꎬ系统能量利用率由

５０􀆰 ５６％提升至 ７８􀆰 ２９％ꎬ符合当下生物质能高效循

环利用的发展要求ꎮ
(２)优化后的多联产系统新增设备投资约 ９􀆰 ２７

万元ꎬ年增加运行成本 １４􀆰 ６ 万元ꎬ改造后年利润增

加 ８６􀆰 ２ 万元ꎬ可在半年内实现净盈利ꎬ实现了低投

入高收益的目标ꎮ
　 　 　 　 (下转第 ２０８ 页)
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了反应时间ꎬ扩大工艺条件选择区间ꎬ实现对重氮化

反应的有效控制ꎬ增加了安全系数ꎬ提高了反应效率

并得到较高的收率ꎬ为后续工业化应用提供了研究

基础ꎮ
(２)对重氮乙酸乙酯的微通道连续合成工艺多

个影响因素进行了考察ꎬ探究亚硝酸钠用量、反应温

度、酸用量和停留时间对反应的影响ꎬ获得了该合成

工艺的最佳条件:取用 ｎ(甘氨酸乙酯盐酸盐) ∶ ｎ
(亚硝酸钠) ∶ｎ(５％硫酸)＝ １ ∶１􀆰 １ ∶２ꎬ反应停留时间

１２０ ｓꎬ反应体系温度为 １０℃ꎬ此时收率可达 ９２􀆰 ８％ꎮ
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