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叠式双联流化床钙循环生物质
富氢气化典型案例
王方军１ꎬ李　 蒙２ꎬ３ꎬ向文国１∗ꎬ陈时熠１ꎬ段伦博１

(１.东南大学能源与环境学院ꎬ江苏 南京 ２１００９６ꎻ
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摘要:针对清洁高效能源转化技术需求ꎬ提出了一种以叠式双联流化床为反应装置ꎬ通过钙循环技术路线ꎬ将生物质燃料转

换为氢气和甲醇的负碳排放系统ꎮ 该系统由生物质气化系统、变压吸附(ＰＳＡ)系统、甲醇合成系统和电解水系统组成ꎮ 采用
Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 对系统进行了热力学建模ꎬ基于建模结果进行了参数分析ꎮ 结果表明ꎬ通过调整气化炉的运行模式和控制钙载体的
加入量ꎬ可直接调制出氢碳比为 ２􀆰 １ 的合成气用于甲醇合成ꎬ且叠式床的设计能够明显降低合成气中的焦油含量ꎮ 此外ꎬ该系
统通过与电解水制氢工艺耦合ꎬ通过电解为再生炉提供氧气ꎬ生成的二氧化碳与电解氢合成甲醇ꎬ可形成互补型的绿色甲醇合
成新模式ꎬ说明该新型钙循环生物质气化系统是一种清洁、高效、经济的能源转换技术ꎮ
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　 　 能源是人类生产生活的基础ꎬ随着社会的发展ꎬ
能源消耗也在逐渐增长ꎮ 目前ꎬ化石能源仍然是我

国占主导地位的一次能源[１]ꎮ 但化石能源的大量

燃烧带来了一系列环境问题ꎬ如 ＳＯｘ、ＮＯｘ、ＰＭ、雾霾

等ꎮ 另一方面ꎬ由于其不可再生性ꎬ化石能源面临着

短缺甚至枯竭的问题ꎮ 我国作为化石能源消费大

国ꎬ有必要寻找利用清洁可再生能源替代化石能源

的新方法ꎮ
氢能作为清洁可再生能源ꎬ热值高达 １４３ ｋＪ / ｋｇꎮ

同时氢气在合成甲醇及炼油等化工行业属于基础原

料[２]ꎮ 合成气同样作为一种中间能源载体ꎬ使用灵

活性大ꎮ 当 Ｈ２ / ＣＯ 为 １ 时ꎬ可以直接用于二甲醚、
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甲醇的生产ꎬ当 Ｈ２ / ＣＯ 为 ２ 时ꎬ可通过费托合成进

行高值化利用ꎮ 此外以烃类化工、含氧化物、合成氨

等生产技术也均以合成气为基础[３]ꎮ 目前全球

８５％以上的氢气及合成气的生产主要来自于传统的

甲烷蒸气重整[４]ꎬ该方式能耗高且严重依赖化石燃

料ꎮ 此外通过甲烷蒸气重整制氢ꎬ首先是合成气的

制备ꎬ再通过水气变换、变压吸附和单乙醇胺洗涤来

提高纯度ꎬ不仅丧失了合成气直接的高价值利用ꎬ还
导致氢气损失达 ３０％[５]ꎮ

化学链气化技术作为近年来备受关注的先进高

效转化技术[６]ꎬ可实现化学能梯级利用ꎮ 基于生物

质为燃料ꎬ通过化学链实现氢与合成气的制备有望

成为绿色可持续的生产新模式ꎮ
目前生物质化学链气化制富氢合成气面临的主

要挑战是焦油的形成ꎮ 气化过程中产生的大量焦油

可能会堵塞和损坏设备ꎬ因此需要在气化炉优化和

催化剂开发方面取得突破[７－８]ꎮ 研究表明ꎬ氧化钙

(ＣａＯ)可以在 ７５０℃以上的温度下促进焦油完全转

化[９]ꎮ 同时可以吸附 ＣＯ２ 增强生物质气化制

氢[１０]ꎮ 东南大学向文国教授提出的叠式流化床钙

循环气化炉ꎬ由底部的鼓泡床、顶部的提升立管和再

生反应器组成[１１]ꎮ 与传统钙循环吸附增强气化技

术不同ꎬ该气化炉在鼓泡流化床气化炉上方增加了

提升管ꎬ可以进一步增加合成气的停留时间ꎬ从而使

焦油进一步转化ꎮ
本文中基于叠式－快速双联流化床气化炉ꎬ就

钙循环生物质气化技术应用场景开展讨论ꎬ重点探

讨生物质制绿氢、制绿色甲醇以及耦合电解水负碳

排放制绿色甲醇工艺的技术性能ꎮ

１　 技术原理及系统设计

１􀆰 １　 叠式流化床钙循环化学链富氢气化技术

如图 １(ａ)所示的叠式流化床钙循环生物质富

氢气化技术中ꎬ富含 ＣａＯ / ＣａＣＯ３ 的固体颗粒在气化

反应器和再生反应器间循环ꎬ由再生反应器分离器

分离的高温载体进入叠式流化床气化炉上部提升

管ꎬ被下部鼓泡床产生的粗合成气夹带上行ꎮ 由于

提升管温度较高ꎬ且循环载体中含有的 Ｃａ、Ｆｅ 具有

催化作用ꎬ促进合成气中甲烷和焦油重整与裂解反

应ꎬ使得合成气中的甲烷和焦油明显减少ꎬ氢气产量

显著增加ꎮ 基于这一原理ꎬ东南大学向文国教授研

究团队在自主建设的 １０ ｋＷ 叠式－快速双联流化

床钙循环生物质气化实验装置[图 １( ｂ)]上的研

究表明ꎬ合成气中 Ｈ２ 体积分数达到 ７８％ [１２] ꎬ再生

炉出口最高可获得 ８１％的 ＣＯ２ 捕集效率[１３] ꎬ提升

管的增加使得焦油脱除效果明显ꎮ 已建设的

１ ＭＷ 加压自热钙循环气化中试装置[图 １( ｃ)]正
在开展相关热态调试ꎬ可制取 ９０％氢含量的高品

质富氢合成气[１４] ꎮ

(ａ)叠式流化床钙循环富氢气化示意图

１—安全窗ꎻ２—膨胀节ꎻ３—旋风分离器ꎻ４—碳化反应器－提升

管段ꎻ５—碳化反应器－鼓泡床段ꎻ６—再生反应器ꎻ７—Ｕ 型

返料阀ꎻ８—温度 / 压力测点ꎻ９—进气ꎻ１０—排料

(ｂ)１０ ｋＷ 叠式－快速双联流化床钙

(ｃ)１ ＭＷ 加压自热钙循环生物质气化中试装置

循环生物质气化实验装置

图 １　 叠式流化床钙循环生物质富氢气化

反应装置

１􀆰 ２　 生物质制绿氢系统

图 ２ 为叠式流化床钙循环生物质制绿氢系统流
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程ꎮ 气化炉与再生炉中的循环载体富含钙ꎬ选择镍 /
铁改性的白云石作为循环床料ꎬ通过调节循环通量

控制床温ꎬ在气化炉提升管出口处得到富氢合成气ꎮ
再生炉入口采用空气为氧化介质ꎬ余热用于产生蒸

气以及加热再生炉空气ꎬ产生的蒸气可作为动力驱

动电机发电以及气化炉所需蒸气ꎮ 冷却后的合成气

进变压吸附(ＰＳＡ)单元ꎬ可获得体积分数为 ９９􀆰 ９９％
的高纯 Ｈ２ꎬＰＳＡ 弛放气进气化炉燃尽ꎬ冷却后随烟

气排出ꎮ

图 ２　 叠式流化床钙循环生物质制绿氢流程

１􀆰 ３　 生物质制绿色甲醇系统

图 ３ 为叠式流化床钙循环生物质制绿色甲醇系

统流程ꎮ 气化炉与再生炉循环载体选择镍 /铁改性

的白云石以及惰性介质ꎬ通过调节循环通量控制床

温ꎬ调节白云石与惰性介质的比例调制气化炉提升

管出口成分ꎮ 针对制取甲醇需求ꎬ气化炉提升管出

口合成气的(Ｈ２ －ＣＯ２) / (ＣＯ＋ＣＯ２)控制为 ２􀆰 １(体
积浓度比)ꎮ 再生炉入口采用空气为氧化介质ꎬ余
热用于产生蒸气以及加热再生炉空气ꎬ产生的蒸气

可作为动力驱动电机发电以及气化炉所需蒸气ꎬ冷
却后的合成气进甲醇合成单元用于甲醇生产ꎮ

图 ３　 叠式流化床钙循环生物质制绿色甲醇流程

１􀆰 ４　 耦合电解水生物质负碳排放制绿色甲醇系统

图 ４ 为生物质叠式流化床钙循环耦合电解水负

碳排放制绿色甲醇系统流程ꎬ气化炉与再生炉循环

载体选择镍 /铁改性白云石以及惰性介质ꎬ通过调节

循环通量控制床温ꎬ调节白云石与惰性介质的比例

调制气化炉提升管出口成分ꎮ 再生炉采用富氧燃烧

方式ꎬ电解水产生的氧气可作为氧化介质ꎬ再生炉入

口氧化剂由氧气和冷却后的循环烟气组成ꎬ烟气主

要成分为二氧化碳或水蒸气ꎮ 冷却后的合成气进入

氢调制单元ꎬ根据电力负荷分配需求ꎬ调节气化炉运

行负荷加入氢气ꎬ后续进入碳调制单元ꎮ 根据甲醇

合成需要ꎬ将合成气氢碳比调制成 ( Ｈ２ － ＣＯ２ ) /
(ＣＯ＋ＣＯ２)＝ ２􀆰 １ꎮ 此外ꎬ所设计的生物质气化系统

与电解水制氢系统能够形成互补型绿色甲醇合成新

模式ꎮ 电解过程为再生炉提供 Ｏ２ꎬ生成的 ＣＯ２ 与电

解氢合成甲醇ꎮ 当绿电充足时ꎬ电解水制氢制氧ꎬ气
化炉两路气体配电解氢制甲醇ꎬ无需储氢单元ꎬ通常

氧有较大的余量ꎬ可以储存起来ꎻ若绿电不足甚至缺

少绿电时ꎬ双床气化炉能独立运行满足甲醇合成的

需求ꎬ此时再生炉出口 ＣＯ２ 会富余ꎬ可以储存 ＣＯ２

供绿电充足时补碳ꎬ再生炉消耗的氧可以利用绿电

充足时储存的氧ꎮ

图 ４　 耦合电解水生物质叠式流化床钙循环

负碳排放制绿色甲醇流程

２　 系统建模及评价方法

２􀆰 １　 模型求解

采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件对系统流程进行了模拟ꎬ
气化炉选取基于吉布斯自由能最小化的严格反应和

多相平衡的 ＲＧｉｂｂｓ 反应器ꎬ甲醇合成单元选取基于

已知动力学并具有速率反应控制的平推流 ＲＰｌｕｇ 反

应器[１５－１６]ꎮ
２􀆰 ２　 气化系统

为了分析与建模方便ꎬ做了如下条件模拟与简

化假设:①蒸气 /生物质 ＝ ０􀆰 ６７ꎻ②循环通量(ＣａＯ＋
ＳｉＯ２) /生物质＝ ６~１０ꎻ③鼓泡流化床热解气化温度

６５０~７００℃ꎬ再生炉 ９００℃ꎬ０􀆰 １ ＭＰａ 下运行ꎻ④生物

质在鼓泡床气化炉内碳转化率 ５０％ꎬ总碳利用率

９８％ꎬ散热损失 ５％ꎻ⑤压缩机效率 ８５％ꎬ蒸气参数

９􀆰 ８ ＭＰａ / ５４０℃ꎻ⑥凝汽器压力 ５􀆰 ６ ｋＰａꎬ氢气管网

压力 １􀆰 ６ ＭＰａꎬ储氧压力 １０ ＭＰａ、二氧化碳压力

１０ ＭＰａꎮ 由于生物质气化是一个比较复杂的化学

反应过程ꎬ因此对该过程采用了 Ｇｉｂｂｓ 反应器进行

了模拟ꎬ气化系统建模如图 ５ 所示ꎮ模拟反应在常
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图 ５　 气化系统

压下进行ꎬ气化炉温度 ６７０℃ꎬ再生炉温度 ９００℃ꎬ气
化炉碳转化率 ５０％ꎬ总碳转化率 ９８％ꎬ散热损失

５％ꎻ再生炉出口烟气含氧量 ３％ꎻ气化炉进口蒸气低

压蒸气温度 ２５０℃ꎬ蒸气 /生物质质量比为 ０􀆰 ３３ꎮ
２􀆰 ３　 ＰＳＡ 氢气纯化系统

富氢合成气净化后加压到 １􀆰 ８ ＭＰａꎬ氢气收率

９０％ꎮ 选择沸石、活性炭、活性氧化铝、分子筛等吸

附剂将合成气中的 Ｈ２ 体积分数提纯到 ９９􀆰 ９９％ꎬ
能耗折算为 ０􀆰 ２８ ｋＷｈ / ｍ３(Ｈ２)ꎮ 压缩机等熵压缩

绝热效率 ８５％ꎬ机械效率 ９８％ꎬ三级压缩冷却分离

水ꎬ进入 ＰＳＡ 系统ꎬ氢气进管网ꎬ弛放气回再生炉

燃尽ꎮ

２􀆰 ４　 甲醇合成系统

调制后的合成气满足(Ｈ２ －ＣＯ２) / (ＣＯ＋ＣＯ２)＝
２􀆰 １ꎬ经多级增压至 ９􀆰 ２ ＭＰａꎬ升温至 １９０℃后进入甲

醇合成系统ꎮ 假设采用的甲醇合成反应器中使用了

商业催化剂 Ｃｕ / ＺｎＯ[１７－１８]ꎮ 其中ꎬ 在 ９􀆰 １５ ＭＰａ、
２３２℃下 Ｈ２ 和 ＣＯ 合成 ＭｅＯＨ 及 Ｈ２ 与 ＣＯ２ 的逆水

气变换 ２ 个反应下将合成气转化为 ＭｅＯＨꎮ 经冷却

和减压ꎬ未转化的合成气返回 ＭｅＯＨ 合成单元ꎬ冷
却分离后的液体优化合成气浓度ꎮ 另一方面ꎬ精馏

单元入口为 ４４􀆰 ６１％的 ＭｅＯＨꎬ精馏单元出口可得到

３８℃、０􀆰 １２ ＭＰａ 的高纯度(质量分数 ９９􀆰 ９２％)液相

ＭｅＯＨꎮ 所建立的甲醇合成系统如图 ６ 所示ꎮ

图 ６　 甲醇合成系统

３　 应用场景案例分析

３􀆰 １　 案例一:生物质零碳排放制绿氢

在生物质零碳排放制绿氢案例中ꎬ气化系统运

行方式为完全钙循环富氢气化ꎬ此时叠式流化床气

化炉与再生炉间循环载体为富含 ＣａＯ 的白云石颗

粒ꎮ 白云石作为钙载体处于过量状态ꎬ既是 ＣＯ２ 吸

收剂又是载热体ꎬ此时最大产氢量适合生物质制绿

氢ꎮ 再生炉以空气作为氧化剂ꎬ烟气得到余热利用

后排到大气中ꎬ不采取富氧燃烧方式ꎮ 假设蒸气 /生
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物质＝ ０􀆰 ３３３ꎬ白云石 /生物质 ＝ ６􀆰 ２５ꎬ气化炉碳转化

率 ５０％时热量达到平衡ꎬ散热损失 ６％ꎬ所设置的参

数与收到基计算结果如表 １ꎮ
表 １　 生物质零碳排放制绿氢参数设置及计算结果

设置参数 数值

入炉生物质量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ３６００

气化炉蒸气温度 / ℃ ２５０

气化炉蒸气压力 / ＭＰａ ０􀆰 １５

气化炉蒸气流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) １２００

循环通量(富含 ＣａＯ) / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ２２５００

再生炉空气温度 / ℃ ３５０

再生炉空气流量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) ２７５

气化炉温度 / ℃ ６７０

提升管温度 / ℃ ８２０

再生炉温度 / ℃ ９００

计算结果 数值

合成气有效组分(干) / ％ 　

　 Ｈ２ ９２􀆰 ３１

　 ＣＯ ３􀆰 ７１

　 ＣＯ２ ３􀆰 ３１

产氢量(ＰＳＡ 收率 ９０％) / (ｍ３􀅰ｈ－１) ２０２９􀆰 ８１

高热值氢效率(冷煤气 / ％) ５６􀆰 ９５

蒸气(１０ ＭＰａ / ５４０) / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ３２００

蒸气能效 / ％ １８􀆰 ８２

综合能效 / ％ ７５􀆰 ７７

通过上述参数设置经计算后可以得出ꎬＰＳＡ 氢

气收率为 ９０％ꎬ制氢量 ０􀆰 ５６ ｍ３ / ｋｇ(收到基秸秆)ꎬ
冷煤气氢气效率为 ５６􀆰 ９５％ꎬ蒸气能效 １８􀆰 ８２％ꎬ综
合能效达到 ７５􀆰 ７７％ꎮ
３􀆰 ２　 案例二:生物质零碳排放制甲醇

在生物质零碳排放制绿色甲醇案例中ꎬ气化系

统运行方式为部分钙循环富氢气化ꎬ此时叠式流化

床气化炉与再生炉间循环载体为有效 ＣａＯ 含量精

确控制在 ８２０ ｋｇ / ｈ 的白云石颗粒ꎬ其余为惰性介

质ꎮ 在这一工况下富氢合成气满足 ( Ｈ２ － ＣＯ２ ) /
(ＣＯ＋ＣＯ２)＝ ２􀆰 １ꎬ适合甲醇的生产需求ꎮ 此时合成

气无需调制单元ꎬ合成气经净化处理后可直接进入

甲醇合成系统ꎮ 再生炉以空气作为氧化剂ꎬ烟气得

到余热利用后排到大气中ꎬ不采取富氧燃烧方式ꎮ
假设蒸气 /生物质＝ ０􀆰 ３３３ꎬ白云石 /生物质 ＝ ８ꎬ气化

炉碳转化率 ５０％时热量达到平衡ꎬ散热损失 ６％ꎬ所
设置的参数与收到基计算结果如表 ２ꎮ

表 ２　 生物质零碳排放制甲醇参数设置及计算结果

设置参数 数值

入炉生物质量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ３６００

气化炉蒸气温度 / ℃ ２５０

气化炉蒸气压力 / ＭＰａ ０􀆰 １５

气化炉蒸气流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) １２００

循环通量(其中 ＣａＯ 量为 ８２０ ｋｇ / ｈ) / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ２２５００

气化炉碳转化率 / ％ ５０

再生炉空气温度 / ℃ ３５０

再生炉空气流量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) ２７５

气化炉温度 / ℃ ６６０

提升管温度 / ℃ ８５０

再生炉温度 / ℃ ９００

计算结果 数值

合成气有效组分(干) / ％ 　

　 Ｈ２ ７１􀆰 ９４

　 ＣＯ １３􀆰 ３８

　 ＣＯ２ １４􀆰 ０６

(Ｈ２－ＣＯ２) / (ＣＯ＋ＣＯ２) ２􀆰 １１

甲醇收率 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) １０５５􀆰 ５０

低位热值效率(冷煤气) / ％ ５１􀆰 ５３

蒸气(１０ ＭＰａ / ５４０℃) / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ３２００

单位生物质甲醇产率 / (ｋｇ􀅰ｋｇ－１) ０􀆰 ２９３２

余热利用率 / ％ １８􀆰 ８２

综合能效 / ％ ７０􀆰 ３５

通过上述参数设置经计算后可以得出ꎬ甲醇收

率为 ０􀆰 ２９３ ２ ｋｇ / ｋｇ ( 收 到 基 生 物 质 )ꎬ 能 效 为

５１􀆰 ５３％ꎬ综合能效计算为 ７０􀆰 ３５％ꎬ实际为负碳排

放ꎬ减碳量为 ０􀆰 ２９３ ２×４４ / １２ ＝ ０􀆰 ４０３ １ ｋｇ / ｋｇ(收到

基生物质)ꎬ自身最大排放量为 ３２􀆰 ２３％ × ４４ / １ ＝
１􀆰 １８１ ８ ｋｇ / ｋｇ (收到基生物质)ꎬ负碳排放占比

３４􀆰 １１％ꎮ
３􀆰 ３　 案例三:耦合电解水制氢负碳排放生物质制

甲醇

通常电解水在制氢的同时还产生氧气ꎬ氧气可

以用作本案例中叠式流化床气化系统再生炉的氧化

剂ꎬ即再生炉采取富氧燃烧方式ꎮ 再生炉出口烟气

富含 ＣＯ２ꎬ适合用作甲醇的碳源ꎬ这使得系统无 ＣＯ２

排出ꎬ形成负碳排放制绿色甲醇的新模式ꎮ 此外ꎬ耦
合系统也无需存储 Ｈ２ꎬ只需要存储有限的 ＣＯ２ 和

Ｏ２ 就能适应可再生电力电解水制氢负荷的波动需

求ꎮ 气化炉运行可采用富氢方式ꎬ精确制取氢碳比
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为 ２􀆰 １ 的合成气ꎮ
进一步ꎬ针对电力充沛(１００％工况ꎬ电解池满负

荷运行)以及电力处于亏欠状态(５０％工况ꎬ电解池

处于关闭状态)２ 种模式下进行分析ꎮ 对于电解池

满负荷运行ꎬ气化炉运行在部分负荷条件下ꎬ气化炉

的碳完全被利用ꎬ产生甲醇ꎬ电解池产生的氢全部用

于调配碳源获得适合甲醇生产的合成气ꎮ 在缺电工

况下ꎬ气化炉只能独立运行ꎬ电解池无法提供氢源ꎬ
所需氢全部由气化炉提供ꎮ 再生炉富氧燃烧需要的

氧可通过储氧满足ꎬ气化炉运行模式可采用富氢方

式或精确控制 ＣａＯ 通量制取氢碳比为 ２􀆰 １ 的合

成气ꎮ
对上述 ３ 种工况分别开展了富氧燃烧双床气化

模拟计算ꎮ
工况 １:富氢气化方式ꎬ循环载体中 ＣａＯ 过量ꎬ

保证鼓泡床气化充分载碳ꎬ维持气化过程最大产

氢量ꎮ
工况 ２:气化炉出口有效气组分满足 ( Ｈ２ －

ＣＯ２) / (ＣＯ＋ＣＯ２)＝ ２􀆰 １ꎬ需精确控制双床循环载体

中 ＣａＯ 量ꎮ
工况 ３:双床之间循环载体不含 ＣａＯꎬ作为载热

体维持热平衡ꎬ保证热解气化和焦油裂解等反应ꎮ
在 ３ ６００ ｋｇ / ｈ 生物质供给量的条件下ꎬ对上述

３ 种工况所设置的参数与计算结果如表 ３ꎮ
表 ３　 ３ 种工况下生物质零碳排放制甲醇参数设置及

计算结果

设置参数 工况 １ 工况 ２ 工况 ３

入炉生物质量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ３６００ ３６００ ３６００

气化炉温度 / ℃ ６７０ ６７０ ６７０

气化炉碳转化率 / ％ ５０ ５０ ５０

气化炉蒸气流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) １２００ １２００ １２００

提升管温度 / ℃ ８３０ ８５０ ８６０

再生炉温度 / ℃ ９００ ９００ ９００

进气量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) １４９ １４６ １４３

活性 ＣａＯ 量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ２５７１ ８１５ ０

循环通量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ２００００ ３００００ ４００００

Ｈ２ / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) １００􀆰 ６３ ８８􀆰 ２４ ８２􀆰 ３２

ＣＯ / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) ４􀆰 １１ １６􀆰 ４５ ２２􀆰 ３８

ＣＯ２ / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) ３􀆰 ５５ １７􀆰 ３１ ２５􀆰 ９０

再生炉出口 ＣＯ２ / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) ８７􀆰 ０４ ６０􀆰 ９１ ４６􀆰 ３９

再生炉耗氧量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) ４６􀆰 ４６ ４６􀆰 ３９ ４６􀆰 ３９

碳总转化率 / ％ １００ １００ １００

单位有效气量 / (ｍ３􀅰ｈ－１) ２４２５􀆰 ６３ ２７３２􀆰 ９１ ２９２５􀆰 ４０

单位耗氧量 / (ｍ３􀅰ｈ－１) １０４０􀆰 ７０ １０３９􀆰 １４ １０３９􀆰 １４

　 　 通过上述计算可以发现ꎬ工况 １ 和工况 ２ 能够

实现在没有电解氢补充的条件下独立运行ꎬ生产出

适合甲醇合成的合成气ꎮ 工况 １、２、３ 均能通过补氢

方式调制出适宜甲醇合成的合成气ꎮ 为了保持甲醇

合成系统在电力亏欠的工况下能够连续稳定运行ꎬ
即保持 ５０％负荷下(表 ４)气化炉也能独立运行满足

甲醇合成的要求ꎬ如以年合成甲醇 １０ 万 ｔ 规模计

算ꎬ１００％负荷(表 ５)需要 ２８ ６００ ｍ３ / ｈ 调制好的合

　 　 　 　 　 　 　表 ４　 ５０％负荷下工况 １ 和工况 ２ 下制甲醇参数设置及

计算结果

参数(基础工况:５０％甲醇) 工况 １ 工况 ２

单位配碳 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) ２６􀆰 １ ０

Ｈ２ / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) １００􀆰 ６ ８８􀆰 ２

ＣＯ / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) ４􀆰 １ １６􀆰 ５

ＣＯ２ / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) ２９􀆰 ７ １７􀆰 ３

调制后(Ｈ２－ＣＯ２) / (ＣＯ＋ＣＯ２) ２􀆰 １ ２􀆰 １

单位产有效气量 / (ｍ３􀅰ｈ－１) ３０１０􀆰 ８ ２７３２􀆰 ９

单位生物质产甲醇量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) １􀆰 ０４２２ １􀆰 ０２７７

年产 ５ 万 ｔ 生物质量(收到基) / ( ｔ􀅰ｈ－１) ２１􀆰 ５９ ２１􀆰 ９

产蒸气量(１０ ＭＰａ / ５４０℃) / ( ｔ􀅰ｈ－１) １６􀆰 ７９ １７􀆰 ０３

再生炉排碳利用量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ６􀆰 ８９ ０

可存储二氧化碳量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) １６􀆰 ０７ １６􀆰 ３

耗氧量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ８􀆰 ９ ９􀆰 ０

能效 / ％ ５０􀆰 ８８ ５０􀆰 １８

表 ５　 １００％负荷下 ３ 种工况制甲醇参数设置及计算结果

参数(基础工况:１００％甲醇) 工况 １ 工况 ２ 工况 ３

单位配碳 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) ８７􀆰 ０４ ６０􀆰 ９１ ４６􀆰 ３９

单位配氢 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) １８８􀆰 ８４ １８８􀆰 ７９ １８８􀆰 ８０

单位 Ｈ２ / (ｍ３􀅰ｈ－１) ６４８３􀆰 ９６ ６２０５􀆰 ５３ ６０７２􀆰 ５０

单位 ＣＯ / (ｍ３􀅰ｈ－１) ９２􀆰 ０６ ３６８􀆰 ５１ ５０１􀆰 ３

单位 ＣＯ２ / (ｍ３􀅰ｈ－１) ２０２９􀆰 ２３ １７５２􀆰 １５ １６１９􀆰 ３０

调制后(Ｈ２－ＣＯ２) / (ＣＯ＋ＣＯ２) ２􀆰 １ ２􀆰 １ ２􀆰 １

调制后单位有效气量 / (ｍ３􀅰ｈ－１) ８６０５􀆰 ２６ ８３２６􀆰 １９ ８１９３􀆰 １

单位甲醇产量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ２􀆰 ９２７２ ２􀆰 ９１５８ ２􀆰 ９０９６

年产 １０ 万 ｔ 消耗生物质量

　 (收到基) / (Ｔ􀅰ｈ－１)

１５􀆰 ３７ １５􀆰 ４３ １５􀆰 ４７

产蒸气量(１０ ＭＰａ / ５４０℃) / (Ｔ􀅰ｈ－１) １１􀆰 ９６ １２􀆰 ００ １２􀆰 ０３

补氢量 / (ｍ３􀅰ｈ－１) １８０６２􀆰 ８９ １８１２９􀆰 ５０ １８１６６􀆰 ５８

消耗电力 / ＭＷ ９０􀆰 ３１ ９０􀆰 ６５ ９０􀆰 ８３

产氧量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) １２􀆰 ９０ １２􀆰 ９５ １２􀆰 ９８

储氢量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ６􀆰 ５６ ６􀆰 ５９ ６􀆰 ６０

能效 / ％ ４９􀆰 １３ ４８􀆰 ９４ ４８􀆰 ８４

􀅰９３２􀅰
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成气ꎬ而 ５０％负荷下需要气化炉提供 １８ ０５０ ｍ３ / ｈ
满足甲醇合成的合成气ꎮ 此外ꎬ只有工况 １、２ 能够

独立运行ꎬ可提供满足合成甲醇 ５０％最小负荷的需

求ꎮ 因此ꎬ工况 １ 较工况 ２ 更优ꎮ
进一步ꎬ在电力盈余的情况下ꎬ可增加制氢量ꎬ

并利用贮藏的二氧化碳合成甲醇ꎬ计算结果如表 ６
所示ꎮ 增加 ５０％负荷(１５０％)的条件下ꎬ每小时可

消耗二氧化碳 ８􀆰 ９５ ｔꎬ消耗电力 ７１ ＭＷꎬ贮存氧量

１０􀆰 １ ｔ / ｈꎮ
表 ６　 １５０％负荷下制甲醇参数设置及计算结果

参数(基础工况:
１５０％甲醇)

计算

结果

参数(基础工况:
１５０％甲醇)

计算

结果

甲醇量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ６􀆰 ２５ 耗电量 / ＭＷ ７０􀆰 ７

耗氢量 / (ｍ３􀅰ｈ－１) １４１３２ 储氧量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) １０􀆰 １

耗二氧化碳量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ８􀆰 ９５ 电解合成甲醇能效 / ％ ４７􀆰 ８４

通过上述计算结果可以发现ꎬ生物质富氢气化

耦合电解水制绿色甲醇系统运行灵活ꎬ有较高的储

能效率ꎬ每生产 １ ｔ 甲醇ꎬ负碳排放量可达到 １×４４ /
３２＝ １􀆰 ３７５ ｔꎬ具有优异的负碳排放收益ꎮ

４　 结论

叠式流化床钙循环技术适合生物质制绿氢ꎬ具
有流程短、操作运行简单、能效高的优点ꎬ制氢量可

达 ０􀆰 ５６ ｍ３ / ｋｇꎬ综合能效为 ７５􀆰 ７７％ꎮ
通过调节钙载体加入量和气化炉运行模式ꎬ可

将生物质直接转化为氢碳比为 ２􀆰 １ 和高品质合成

气ꎬ直接用于绿色甲醇生产ꎬ无需合成气调制单元且

具有负碳排放特性ꎬ负碳排放占比 ３４􀆰 １１％ꎮ
将叠式流化床钙循环生物质富氢技术与电解水

耦合ꎬ可形成绿电耦合负碳排放制甲醇的新模式ꎮ
每生产 １ ｔ 甲醇ꎬ负碳排放量可达到 １􀆰 ３７５ ｔꎬ具有优

异的负碳排放收益ꎬ且耦合系统灵活可调ꎮ
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