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摘 要：建立以Fe2O3为载氧体的生物质化学链气化模型。基于吉布斯自由能最小化原理，利用HSC Chemistry软
件对气化系统进行热力学分析与过程模拟。研究燃料反应器内载氧体/生物质比（O/B，mol/mol）、反应温度、水蒸气/
生物质比（S/B，mol/mol）、CO2/生物质比（C/B，mol/mol）等因素对化学链气化系统性能的影响，并评价气化过程中不

同氧源的反应活性；考察空气反应器内氧气/铁比（O2/Fe，mol/mol）对载氧体恢复晶格氧性能的影响。系统的优化参

数为：O/B为0.15、燃料反应器温度为 1100 ℃、S/B为0.40、C/B为0.30、O2/Fe为1.00。
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0 引 言

生物质气化是生物质能现代化利用的重要途

径，传统的生物质气化主要以富氧或富氧-水蒸气为

气化介质，但制备纯氧需消耗大量能量且工艺过程

复杂，导致生物质制合成气的成本显著增加［1］。化

学链气化（chemical looping gasification，CLG）是一种

新颖的气化方式，由两个独立反应器（燃料反应器

和空气反应器）中发生的链式反应来实现，无需制

备纯氧即可实现生物质的高效转化。燃料反应器

中，采用载氧体中的晶格氧代替分子氧使燃料部分

氧化，得到以 CO 和 H2 为主的不完全氧化产物；空

气反应器中，失去晶格氧的载氧体被空气氧化，重

新恢复晶格氧，以供循环使用。目前研究较多的载

氧体主要是过渡金属（如 Ni、Cu、Mn、Fe）氧化物［2~6］，

它们具有较高的反应活性和载氧能力。其中，Fe 基

载氧体具有较高的熔点（使其在高温下也能维持较

好的反应活性），价格低廉、来源广、稳定性良好、不

易发生碳沉积［7］，因而受到广泛关注。沈来宏等［8］

在 10 kW 串行流化床上研究了 Fe 基载氧体的生物

质化学链燃烧反应特性，发现碳转化率高达 95%，

CO2 捕集率达 88%；李凡星等［9］运用 ASPEN 软件，

模拟了移动床反应器上 Fe 基载氧体的生物质直接

化学链过程，与传统生物质燃烧或气化过程相比，

其效率提高 10%~25%。黄 振等［10］实现了以天然

铁矿石为唯一氧源的生物质化学链气化，碳转化率

达 88%，气化效率达 82%。

热力学模拟相比于实验方法更加方便、经济，

同时能模拟理想条件下的反应过程，有助于获得系

统合适的运行参数。本文首先建立以 Fe2O3为载氧

体 的 生 物 质 化 学 链 气 化 模 型；然 后 应 用 HSC
Chemistry 软件对气化系统进行热力学分析及过程

模拟，研究主要操作参数对气化系统性能的影响，

从而得到系统运行的优化条件。

1 生物质化学链气化系统

基于 Fe2O3为载氧体的生物质化学链气化系统

模型如图 1 所示。燃料反应器中，生物质利用载氧

体提供的热量，在高温下迅速热解，得到热解气、焦

油（高温下被汽化）及半焦三相产物；然后三相热解

产物与 Fe2O3接触发生二次反应制取合成气。一方

面，热解三相产物的消耗促进了生物质的热解；另
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一方面，热解产物与载氧体反应后生成的 CO2 和

H2O 可作为生物质气化的气化介质。因此，在无外

加氧源条件下，生物质可被载氧体氧化而得到高品

质的合成气。空气反应器中，被还原后的载氧体在

空气气氛下恢复晶格氧，然后将其作为氧和热的载

体循环回燃料反应器；同时，被载氧体携带入空气

反应器的半焦也会被空气氧化而放出热。
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图1 基于Fe2O3载氧体的生物质化学链气化模型

Fig. 1 Model of biomass chemical looping gasification with
Fe2O3 oxygen carrier

2 系统热力学分析与计算

2.1 条件简化与热力学分析

吉布斯自由能最小化方法是求解热力学平衡

态的常用方法之一。其主要原理是：对于某一热化

学反应体系，在恒温恒压及不做非膨胀功的条件

下，其自发化学反应过程向自由能减小的方向进

行；当自由能达到极小值时，化学反应体系达到平

衡状态［11］。HSC Chemistry 是目前较为广泛使用的

热化学计算应用软件，可基于系统吉布斯自由能最

小化原理来计算多相体系中各成分的平衡组成。

为简化起见，热力学系统只考虑无机组分及 C1 产

物，生物质半焦以 C 表示；此外，软件中并不存在生

物质组分，因此在热力学分析中以生物质元素物质

的量之比代替生物质化学式。

基于原料的元素分析，本研究中所采用的生物

质化学式可简写为 CH1.34O0.65（松木原料中 N、S 含量

很低，质量分数分别为 0.05%和 0.01%，为便于研究，

忽略 N和 S元素的影响），热值为 18.44 MJ/kg。因此，

在以 Fe2O3 为载氧体的生物质化学链气化系统中，

燃料反应器内存在的元素为 C、H、O 和 Fe，包含的

组分有 CH4、CO2、H2O（g），CO、H2、半焦（C）、Fe2O3、

Fe3O4、FeO 和 Fe 等；空气反应器内存在的元素为

Fe、C、O，包含的组分有半焦（C）、CO2、Fe、Fe2O3、

Fe3O4 和 FeO，系统达到化学平衡时，体系的吉布斯

自由能达到极小值。

2.2 热力学计算

Fe2O3为载氧体的生物质化学链气化过程中，空

气反应器内（T=1073.15 K）载氧体发生的主要反应

可能有式（1）~式（5）所示的反应，燃料反应器内（T=
923.15 K），生物质在高温下被迅速热解（如式（5）所

示），然后热解产物（气、液、固三相产物）与载氧体

接触可能发生如式（6）~式（18）所示的反应。

4Fe+3O2→2Fe2O3 ΔH=-807.96 kJ/mol （1）
4FeO+O2→2Fe2O3 ΔH=-554.17 kJ/mol （2）
4Fe3O4+O2→6Fe2O3 ΔH=-482.90 kJ/mol （3）
C+O2→CO2 ΔH=-394.75 kJ/mol （4）
CH1.34O0.65→半焦+焦油+热解气 ΔH>0
（热解气包括CO、H2、CO2、CH4、CnHm） （5）
CO+3Fe2O3→CO2+2Fe3O4 ΔH=-37.67 kJ/mol（6）
CO+Fe2O3→CO2+2FeO ΔH=-3.22 kJ/mol （7）
3CO+Fe2O3→3CO2+2Fe ΔH=-41.16 kJ/mol（8）
H2+3Fe2O3→H2O+2Fe3O4 ΔH=-2.01 kJ/mol（9）
H2+Fe2O3→H2O+2FeO ΔH=32.44 kJ/mol （10）
3H2+Fe2O3→3H2O+2Fe ΔH=65.81 kJ/mol（11）
CH4+12Fe2O3→2H2O+CO2+8Fe3O4

ΔH=221.76 kJ/mol （12）
CH4+4Fe2O3→2H2O+CO2+8FeO

ΔH=317.87 kJ/mol
（13）

3CH4+4Fe2O3→6H2O+3CO2+8Fe
ΔH=275.63 kJ/mol

（14）
C+6Fe2O3→CO2+4Fe3O4 ΔH=95.98 kJ/mol（15）
C+2Fe2O3→CO2+4FeO ΔH=164.88 kJ/mol（16）
3C+2Fe2O3→3CO2+4Fe ΔH=215.81 kJ/mol（17）
焦油→H2+CO+CnHm（催化） ΔH>0 （18）
生物质热解产物与载氧体反应所生成的 CO2和

H2O 作为生物质气化的气化介质，参与的反应主

要有：

水汽转化反应：

CO+H2O（g）→H2+CO2 ΔH=-35.66 kJ/mol （19）
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碳的气化反应：

C+CO2→2CO ΔH=171.316 kJ/mol （20）
C+H2O（g）→H2+CO ΔH=135.66 kJ/mol （21）
CH4重整反应：

CH4+H2O（g）→3H2+CO ΔH=223.73 kJ/mol（22）
焦油的重整反应：

焦油+H2O→CO+H2+CnHm ΔH>0 （23）
基于以上分析，因为 Fe 元素有多种价态，且气

化过程还涉及水汽、重整等反应，故生物质化学链

气化是一个复杂过程，系统内有多个反应相互竞

争，最终的气化是多个反应相互协同和综合作用的

结果。通过分析反应的吉布斯自由能变化ΔG 和

反应平衡常数 lg K，有助于理解化学反应机理。

由热力学知识得，若反应的吉布斯自由能变化

ΔG<0、平衡常数 lg K>0，说明反应能自发进行；自

由能越小或平衡常数越大，反应向正方向进行的

可能性越大［12］。空气反应器和燃料反应器中载氧

体参与反应的ΔG 和 lg K 随温度的变化如图 2 所

示。由图 2 可知，上述反应的ΔG 均小于零，而 lg K

均大于零，说明反应在热力学范围内均可自发进

行。随着温度的升高，反应（1）~反应（3）的ΔG 逐渐

增大；而反应（6）~反应（17）的ΔG 逐渐减小。以相

邻 3 个反应为一组，即反应（1）~反应（3）、反应（6）~
反应（8）、反应（9）~反应（11）、反应（12）~反应（14）及
反应（15）~反应（17），比较图中各曲线发现，每组反

应中相邻两反应之间前者的ΔG 小于后者，而 lg K

大于后者，且随着温度的升高，趋势更加明显。这表

明反应过程中，前者反应更易进行，反应活性更高。

也就是说，燃料反应器中，Fe 的氧化物在生物质热解

产物气氛中可能被逐级还原，即：Fe2O3→Fe3O4→
FeO→Fe；空气反应器中，Fe 的氧化物在空气气氛下

可能被逐级氧化，即：Fe→FeO→Fe3O4→Fe2O3。
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d. 燃料反应器 lg K
图2 ΔG和 lg K随温度的变化

Fig. 2 Effects of temperature on ΔG and lg K

3 系统过程模拟及参数优化

热力学分析是一种理想状况下的理论分析，实

际上，气化系统还受动力学因素、实验条件等多方

面的影响，但热力学模拟为实际过程提供了理论参

考，预测了化学反应的限度。在对化学链气化系统

进行过程模拟及参数优化时，主要考虑以下影响系

统性能的因素：对燃料反应器包括载氧体/生物质比

（简称 O/B，mol/mol）、燃料反应器温度、水蒸气/生物

质比（简称 S/B，mol/mol）、CO2/生物质比（简称 C/B，
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mol/mol）等；对空气反应器主要指氧气（O2）/铁（Fe）
含量比（简称 O2/Fe，mol/mol）。

评价生物质气化的主要指标有：气体产率、气

体热值、气化效率、碳转化率、气化强度、气体组分

等［13］，其中碳转化率与气化效率是最主要的评价指

标，其他评价指标均可在这两个指标中体现。在热

力学模拟这种理想状况条件下，由于在某些工况中

难以获得生物质的气化效率，因而将碳转化率作为

评价气化性能的最主要指标，同时兼顾其他气化性

能评价指标，从而能更全面地反映出不同工况中参

数变化对生物质气化的影响。

3.1 载氧体/生物质（O/B）比

O/B 是影响生物质化学链气化的重要因素。当

载氧体过量，即大于生物质完全氧化所需的晶格氧

时，生物质发生燃烧反应，得到的产物是 CO2 和

H2O。因此，为了得到以不完全氧化产物（CO+H2）

为主的合成气，必须严格控制 O/B 在合适范围内。

图 3 所示为 O/B 对气化系统性能的影响。气化系

统中，燃料反应器温度为 1100 ℃，CH1.34O0.65 的量为
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图3 载氧体/生物质比（O/B，mol/mol）对CLG系统

性能的影响

Fig. 3 Effect of oxygen carrier/biomass
（O/B，mol/mol）on CLG

1 mol，Fe2O3的初始量为 0 mol，然后以 0.05 mol 的增

量逐步增至 0.85 mol。
如图 3a 所示，随着 O/B 的增大，CO 浓度先增

大后减小，在 O/B 为 0.15 时最大。这是因为载氧体

不足时，其提供的晶格氧使碳更易生成部分氧化产

物 CO；随着载氧体量的增加，一部分 C 被完全氧化

生成 CO2。随着 O/B 的增大，H2浓度逐渐减小，完全

氧化产物 CO2 和 H2O 浓度逐渐增大，当 O/B>0.55
时，CO2和 H2O 浓度均高于 H2浓度。这是因为随着

载氧体量的增加，更多的晶格氧促使生物质由部分

氧化向完全氧化过渡，从而部分氧化产物浓度降

低，完全氧化产物浓度升高。O/B 在 0~0.85 范围

内，CH4浓度几乎可忽略，这可能是因为甲烷与载氧

体的反应及甲烷重整反应具有较大的 lg K 和较小

的ΔG，从而在热力学上能被迅速消耗。气化过程中

冷煤气效率定义为气体产物总热值与生物质原料

热值的比值，而气体产物总热值取决于气体低位热

值（LHV）与产气率之乘积［14］。随着载氧体量的增

加，更多的晶格氧被作为氧源，促进生物质中更多

的碳和氢转化为气体，从而气化过程中气体产率

（本文中所指的气体产率均为干基气体产率）逐渐

增大，然而大量晶格氧消耗了气体产物中的可燃组

分，使气体 LHV 逐渐减小。O/B 在 0~0.85 范围内，

两者的综合影响使冷煤气效率先增加后降低，其在

O/B 为 0.15 时达到最大。气化过程中碳转化率

（ηc）定义为：

ηc = æ
è
ç

ö
ø
÷1 - mR

m I
× 100% （24）

式中，mR ——半焦中含碳量，mol；m I ——生物质中

含碳量，mol。
O/B 在 0~0.15 范围内，碳转化率明显增大，从

64.20%增大到 95.79%；O/B>0.15 后，碳转化率并未

显著增大。这说明 O/B>0.15 后，气化系统中的碳基

本上已转化为气体，此时再增大 O/B，气体产物中的

CO 将被逐渐氧化为 CO2，从而降低了系统的冷煤气

效率，不利于系统的运行。如图 3b 所示，Fe2O3的还

原产物主要是 FeO、单质 Fe 及少量 Fe3O4。随着 O/B
的增大，FeO 与 Fe3O4 含量逐渐增大，单质 Fe 含量

逐渐减小。这可能是因为载氧体量的增加为生物

质气化提供了更为充足的氧源，载氧体的深度还原

受到抑制，从而轻度还原产物量升高，深度还原产

物量降低。
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综合考虑以上因素，本文化学链气化系统中的

O/B 优化值取为 0.15。实际系统中，载氧体是在燃

料反应器与空气反应器之间往复循环的，载氧体不

断交替地处于还原-氧化气氛中，不可能与模拟系统

中载氧体一样被深度还原，因此实际系统中 O/B 值

应大于 0.15。
3.2 燃料反应器温度

温度是影响化学链气化的另一重要因素，高温

有利于气化反应的进行。图 4 所示为 O/B 为 0.15
时，燃料反应器温度对化学链气化系统性能的影

响。CO 主要由反应（5）产生，为一个强烈的吸热反

应。同时，气化过程中，消耗 CO 的反应主要有 CO
的还原反应（6）~（8）、水汽变化反应（19），均为放热

反应；生成 CO 的反应包括碳的气化反应（20）~
（21）、焦油的催化反应（18）、CH4和焦油的水蒸气重

整反应（22）~（23），均为吸热反应。
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b.
图4 燃料反应器温度对CLG系统性能的影响

Fig. 4 Effect of temperature of fuel reactor on CLG

基于化学反应平衡移动原理，高温有利于放热

反应反应物及吸热反应生成物的形成。因此随着

温度的升高，CO 浓度逐渐增大，从 600 ℃的 11.44%
增大到 1300 ℃的 57.84%。尽管载氧体的还原反

应（6）~（17）产生了大量 CO2，但高温有利于碳的气

化反应（20）向右进行，因此 CO2 浓度随反应温度的

升高逐渐减小。气化过程中，H2O（g）的重整反应

（21）~（23）均为吸热反应，其浓度随温度的升高而

减小。水汽转换反应（19）是生成 H2的主要反应，是

一个温和的放热反应，在热力学上温度的升高不利

于 H2 的生成；尽管高温有利于 H2O（g）的重整反应

生成 H2，但也促进了 H2与载氧体的还原。因此，两

者的综合作用使 H2浓度随反应温度的变化不大，呈

稍减小的趋势。气化过程中具有较低的 CH4浓度，

其原因与 3.1 节中所述一致。

上述气体浓度随燃料反应器温度变化趋势如

图 4a 所示。由于碳的气化反应（20）~（21）以及碳

与载氧体的还原（15）~（17）均为吸热反应，所以高

温有利于碳的转化，其从 600 ℃的 36.60%增大为

1300 ℃的 98.87%。随着温度的升高，生物质热解、

气化反应速率加快，促进生物质中更多的碳和氢转

化为合成气，从而气化过程的产气率逐渐增大；高

温有利于 CO2转化为 CO，气体产物中可燃气组分浓

度逐渐增大，因此气体低位热值（LHV）也随之升高；

产气率与 LHV 均随温度的升高而增大，两者的综合

作用使气化效率也随温度的升高而增大。但当温

度超过 1100 ℃后，上述参数随温度的升高变化趋势

不明显，说明在 1100 ℃以上时，这些参数受温度变

化的影响有限，此时继续升高温度，对气化过程影

响不大，高温增加的热量将被散失。这是因为当温

度升高到一定限度、气体产率增加到一定值后，分

压过大抑制了反应的继续进行，且反应器内部已达

到热力学平衡，从而抑制 1100 ℃后的气化效率与碳

转化率的进一步增长。如图 3b 所示，还原后的载

氧体主要以 FeO、Fe 以及少量 Fe3O4形式存在。FeO
与 Fe3O4 含量随温度的升高而逐渐减小，但单质 Fe
含量的变化趋势正好相反。这是因为高温促进了

生物质热解产物与载氧体的氧化还原反应，从而使

载氧体的还原更为彻底，深度还原产物含量增加。

基于上述分析，本文燃料反应器的优化温度取

为 1100 ℃。实际气化系统中，尽管高温有利于生物

质的气化，但加剧了载氧体的还原，得到的深度还

原产物在局部热冲击作用下易烧结使载氧体失去

活性［15］，同时深度还原产物易引起空气反应器脱流

化等问题［16］。因此，实际气化系统中燃料反应器温
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度应低于模拟系统中的反应温度。

3.3 水蒸气/生物质（S/B）比

S/B 是生物质水蒸气气化的一个重要参数，水

蒸气的加入能促进气化过程中的重整反应，显著提

高合成气中的 H2 含量，从而改善燃气品质［17］。同

时，水蒸气能抑制气化过程中积炭的形成，减缓载

氧体的失活［18］。图 5 所示为燃料反应器温度

1100 ℃、O/B 为 0.15 时，S/B 对化学链气化过程的影

响。实验过程中，S/B 的变化通过保持生物质物质

的量不变，改变 H2O 的添加量来实现。系统中生物

质物质的量为 1 mol，H2O（g）初始设定为 0 mol，然
后以 0.10 mol 的增量逐步增至 1.50 mol。
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图5 水蒸气/生物质比（S/B，mol/mol）对CLG系统

性能的影响

Fig. 5 Effect of steam/biomass（S/B，mol/mol）on CLG

图 5a 显示，随着 S/B 的增大，H2 与 CO2 浓度逐

渐增大，CO 浓度逐渐减小，这是因为水蒸气的加入，

使水汽平衡反应（19）向右移动。此外，H2O（g）浓度

的增加能抑制载氧体的还原反应（9）~（11）向右进

行，不利于 H2的消耗。气化系统中 CH4浓度较低的

原因与 3.1 节中一致。水蒸气作为气化介质参与反

应，大量水蒸气在气化过程中被分解；同时，水蒸气

的增加也有利于生物质中更多的碳和氢转化为气

体产物。因此，系统的产气率随 S/B 的增大而逐渐

增大。水蒸气的添加为生物质气化提供了更多的氧

源，促进了碳的气化（反应（21）），从而提高了气化系

统的碳转化率。但 S/B>0.40 后，水蒸气的增加对碳

转化率的影响很小。这主要是因为当 S/B>0.40 后，

生物质中的碳已基本转化为气体产物，此时碳转

化率已达 98.85%；同时，过量水蒸气增大了系统的

压强，碳的转化受到抑制。图 5b 为固相产物浓度随

S/B 的变化趋势。载氧体被还原后的主要产物为

FeO 和单质 Fe。随着 S/B 的增大，FeO 含量逐渐增

大，单质 Fe 的变化趋势正好相反。这可能是因为水

蒸气的加入，为生物质气化提供了更多的氧源，从而

能有效减缓载氧体的深度还原。

基于热力学分析，水蒸气的引入有利于生物质

的气化，显著增大了气化过程的产气率；改善了合

成气中 H2/CO，提高了合成气品质。同时气化过程

的碳转化率也有一定程度的增大，但当 S/B>0.40
后，几乎不再增加，可以忽略。因此，从获得较多的

可燃气（CO+H2）组分和较高的碳转化率角度出发，

本文取 S/B 为 0.40。实际气化系统中，当加入过量

水蒸气时，一方面使水蒸气分解水平降低，资源浪

费；另一方面未分解的水蒸气会带走大量潜热，降

低气化反应温度，从而影响气化反应的正常进行。

因此，实际气化系统中，也需合理控制水蒸气的添

加量，以保证生物质气化能高效地进行。

3.4 CO2/生物质（C/B）比的影响

图 6 考察了在燃料反应器温度 1100 ℃，O/B 为

0.15 时，C/B 对生物质化学链气化系统性能的影

响。实验过程中，C/B 的变化通过保持生物质量不

变，改变 CO2的添加量来实现。生物质物质的量为

1 mol，CO2 的初始量为 0 mol，然后以 0.10 mol 的增

量逐步增至 1.50 mol。图 6a 所示，随着 C/B 的增

大，CO 与 H2O（g）浓度逐渐增大，而 H2浓度逐渐减小。

这是因为 CO2浓度的增大有利于碳的气化反应（20），
抑制了载氧体的还原反应（6）~（8）向右进行，从而

有利于 CO 的生成。CO2浓度的增大也抑制了水汽

平衡反应（19）向右进行，引起 H2O（g）浓度的增大，

H2浓度的减小；此外，CO 与载氧体还原反应的抑制
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有利于更多的载氧体与 H2 反应，这也可能是 H2O
（g）浓度增大，H2浓度减小的原因之一。CH4浓度较

低的原因与 3.1 节中一致。H2 浓度的减小，导致气

体产物的 LHV 随之减小。CO2的增大促进了碳的气

化反应，从而使气化过程的碳转化率也逐渐增大，

但当 C/B>0.30 后，增大趋势不明显。主要原因是：

一方面，C/B>0.30 后，生物质中的碳已基本转化为

气体，碳转化率达 98.33%；另一方面，随着 CO2浓度

的增大，系统压力增大，碳转化受到抑制。Fe2O3 的

还原产物主要是 FeO、单质 Fe 及少量 Fe3O4，见图 5b。
随着 C/B 的增大，固相产物中 FeO 含量逐渐增大，

单质 Fe 含量逐渐减小，这可能是因为 CO2的加入为

生物质气化提供了更多的氧源，从而有效减缓了载

氧体的深度还原。

�
	

/%

LH
V/

 M
Jc

kg
�

1

H2  CH4

CO  H2O
���

LHV

 

0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0 1.2 1.4
0

10
20
30
40
50
60
95
96
97
98
99

100

  
    

C/B
10.0

10.4

10.8

11.2

11.6

 

a.

�
�
�


�
�

/%

Fe2O3
Fe3O4
FeO
Fe

0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0 1.2 1.4
C/B

0
10
20
30
40
50
60
70
80
90

 

b.
图6 CO2/生物质比（C/B，mol/mol）对CLG系统性能的影响

Fig. 6 Effect of CO2/biomass（C/B，mol/mol）on CLG

基于上述热力学分析，从获得较高的气体热值

和碳转化率的角度出发，本文取 C/B 为 0.30。实际

气化系统中，CO2的添加能有效促进气化反应，增大

碳转化率，抑制载氧体的深度还原；但过量的 CO2会

造成气体产物中 H2浓度减小，较低的 H2/CO 影响合

成气品质，不利于合成气的后续利用。因此，在实际

气化系统中，也需合理控制反应过程中的 C/B 值。

3.5 气化介质

根据气化介质的不同，传统的生物质气化方式

包括生物质-H2O（g）气化、生物质-O2 气化、生物质-

CO2气化等［13］。新颖的生物质化学链气化技术是以

Fe2O3中晶格氧为氧源，其突出特点是能省去传统气

化过程中的气化介质，降低合成气的生产成本。本

节比较不同介质对生物质气化过程的影响，其结果

如图 7 所示。气化过程中，燃料反应器温度

1100 ℃，生物质 1 mol，载氧体（Fe2O3）0.15 mol，H2O
（g）0.45 mol，O2 0.225 mol，CO2 0.225 mol，其目的是

使不同的气化类型中具有相同量的氧源。此外，氩

气气氛表示生物质发生热解过程。

H2O CO2 O2 Fe2O3 Ar0

10

20

30

40

50

60

�
�
�


/%

�
�
/%

60

85

90

95

100CH4
CO2

H2���

CO

图7 不同气化介质对CLG系统性能的影响

Fig. 7 Effect of different gasifying mediums on CLG

以生物质热解过程为基准，水蒸气气化过程

中，由于水蒸气的添加有利于水汽转换反应（19）向

右进行，从而提高了 H2 与 CO2 浓度，CO 浓度减小。

CO2气化过程中，碳的气化反应（20）向右移动，而水

汽转换反应受到抑制，因而 CO 浓度增加而 H2浓度

减小。纯 O2气化过程中，热解产生的大量可燃组分

CO 和 H2 被 O2 所氧化，因而其浓度均减小，而 CO2

含量增大。化学链气化过程中，热解气中的 CO 和

H2被 Fe2O3载氧体所消耗，因此 CO 和 H2浓度减小，

CO2 含量增大。气化过程中，氧源的添加促进了生

物质热解产物的氧化-还原反应，有利于生物质中更

多的碳转化为气体产物。因此，与生物质热解过程

相比，生物质气化的碳转化率显著提高。热解过程

中，碳转化率为 64.20%，而在水蒸气气化过程中其

为 95.60%，CO2气化过程中其为 83.90%，纯 O2气化

过 中 其 为 96.66% ，化 学 链 气 化 过 程 中 其 为

95.79%。上述气化过程中的氧含量相等，因此碳转
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化率的高低可能是由于不同种类氧源的活性所造

成。基于上述分析，生物质气化过程中氧源活性的

顺序为：纯 O2>H2O≈Fe2O3>CO2。

3.6 金属Fe与O2的化学平衡分析

空气反应器中，还原后的载氧体在空气气氛下

恢复其晶格氧；同时氧化反应放出大量显热，通过

载氧体的循环，不仅为生物质气化反应提供了所需

的 O 元素，同时还为气化反应提供所需热量。因

此，Fe2O3 既是氧载体，又是热载体。化学链气化系

统中，由于一部分生物质半焦伴随载氧体的循环进

入空气反应器，因此空气反应器内还有少量半焦

（C）被氧化。图 8 为 O2/Fe（mol/mol）比对空气反应

器内产物平衡组成的影响。
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图8 800 ℃下平衡组成随O2/Fe（mol/mol）的变化

Fig. 8 Effect of O2/Fe（mol/mol）on equilibrium
composition at 800 ℃

O2/Fe 的变化通过保持 Fe 元素量不变，改变 O2

的添加量来实现。基于燃料反应器温度 1100 ℃，

O/B 为 0.15 时的平衡产物组成，反应过程中，设定单

质 Fe 0.13 mol，FeO 0.02 mol，半焦（C）0.042 mol。
O2初始量 0 mol，以 0.05 mol的增量逐渐增至 0.30 mol，
空气反应器温度维持为 800 ℃。实验结果显示，当

O2/Fe<0.67 时，生成产物主要是 Fe3O4 和 FeO，物质

的量均随 O2 量的增加而逐渐增大，在 0.67 时达到

最大；当 0.67<O2/Fe<1.00 时，Fe3O4和 FeO 量均逐渐

减小，而 Fe2O3 量急剧增大；当 O2/Fe>1.00 时，几乎

所有的 FeO 和 Fe3O4 均被氧化成 Fe2O3，并且 O2 开

始过量，出现了未反应的 O2。这表明失去晶格氧

的载氧体在 O2 气氛下可恢复其晶格氧，且晶格氧

呈 现 出 逐 步 恢 复 状 况 ，即 Fe→FeO→Fe3O4→

Fe2O3。反应过程中，随着 O2 量的增加，生物质半

焦（C）量逐渐减小，在 O2/Fe=1.0 时，被完全氧化为

CO2。基于上述热力学分析，本文中空气反应器内

O2/Fe 值取为 1.00。
4 结 论

本文建立 Fe2O3为载氧体的生物质化学链气化

模型，利用 HSC Chemistry 软件对气化系统进行了

热力学分析与模拟计算，确定了系统的优化运行工

况。实验主要结论如下：

1）载氧体中晶格氧的释放与恢复是逐级过

程。即：还原过程中，载氧体以 Fe2O3→Fe3O4→
FeO→Fe 方式逐级失去晶格氧；氧化过程中，晶格氧

以相反方式恢复晶格氧。

2）燃料反应器内，以气化系统的碳转化率为主

要评价指标，系统优化的反应条件：O/B 为 0.15，反
应温度为 1100℃，S/B 为 0.40，C/B 为 0.30。

3）对生物质气化过程中的不同氧源以生物质

碳转化率为指标进行评价，氧源的活性顺序为：纯

O2>H2O≈Fe2O3>CO2。

4）空气反应器内，当 O2/Fe≥1.00 时，还原后载

氧体中的晶格氧被完全恢复。
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THERMODYNAMIC INVESTIGATION ON BIOMASS CHEMICAL

LOOPING GASIFICATION WITH Fe2O3 OXYGEN CARRIER

Huang Zhen1，Liu Shuai1，Li Debo2，Zhan Zhigang2，He Fang1，Li Haibin1

（1. Chinese Academy of Sciences（CAS）Key Laboratory of Renewable Energy，Guangzhou Institute of Energy Conversion，Chinese Academy of

Sciences，Guangzhou 510640，China；2. Electric Power Research Institute of Guangdong Power Grid Corporation，Guangzhou 510060，China）

Abstract：A model of biomass chemical looping gasification（CLG）with Fe2O3 oxygen carrier was firstly built in the
present study. And then，thermodynamic analysis and process simulation of CLG were investigated using HSC chemistry
soft ware on the basis of Gibbs free energy minimization principle. The effect of oxygen carrier to biomass ratio（O/B，mol/
mol），temperature of fuel reactor，steam to biomass ratio（S/B，mol/mol），and CO2 to biomass（C/B，mol/mol）on CLG
of biomass were detailed discussed. And the reactivity of different oxygen sources for biomass gasification was evaluated.

Additionally，the effect of O2/Fe molar ratio on the oxidation process of reduced oxygen carrier was also discussed. In this
work，the thermodynamic analysis indicated that CLG of biomass presented the best performances when O/B，fuel
reactor temperature of 1100 ℃，S/B，C/B，and O2/Fe molar ratio was maintained at 0.15，1100 ℃，0.40，0.30 and 1.00，
respectively.

Keywords：Fe2O3；oxygen carrier；biomass gasification；chemical looping；thermodynamic simulation


