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基于叠式流化床的钙循环生物质气化制氢经济性
罗启炜，　向文国

（东南大学能源与环境学院，江苏南京２１００９６）

摘　要：以叠式流化床作为钙循环生物质气化炉，探索了钙循环生物质气化制氢协同捕获ＣＯ２，实
现负碳排放的技术经济性。建立了零碳排放和负碳排放生物质气化制氢系统的模型，对２个系统
进行了模拟研究，并进行了经济性能分析。结果表明：叠式流化床气化炉的制氢平准成本（ＬＣＯＨ）
在零碳排放工况下为２．７８美元／ｋｇ，在负碳排放工况下为２．９３美元／ｋｇ，在考虑ＣＯ２销售收入情
况下，负碳排放下ＬＣＯＨ可进一步降低至２．４７美元／ｋｇ；基于叠式流化床气化炉的负碳排放生物
质制氢系统不仅成本更低，而且表现出卓越的碳减排潜力。
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　　温室气体引发的全球变暖给地球带来了诸多重
大风险，例如海平面上升、严重热浪、飓风和干旱

等［１］。在获取能源时，燃烧化石燃料（煤炭、石油和
天然气）会增加大气中温室气体的浓度［２］。因此，利



用低碳能源替代化石能源刻不容缓。
氢能是一种清洁高效的能源，被广泛应用于建

筑、交通、化工等领域［３］。生产绿氢常用的方法是电
解水，而生物质由于具备负碳（ＮＣ）性质，逐渐被认
为是生产绿氢的可行途径，例如生物质气化、生物质
光解和生物质光发酵等［３４］。

当前，生物质气化制氢面临的主要挑战是焦油
的形成。在气化过程中，产生的大量焦油可能会堵
塞和损坏设备，因此需要在气化炉优化和催化剂开
发方面实现突破［５］。研究表明，在７５０℃以上的温
度条件下，ＣａＯ能够促进焦油完全转化［６］；同时，
ＣａＯ可以吸附ＣＯ２，增强生物质气化制氢过程［７］。

生物质双联流化床气化技术因具备操作灵活、
占地面积小的优点，成为当下生物质气化技术领域
中的研究热点。Ｋａｉｓｅｒ等［８］针对生物质双联流化床
气化技术，开展了以蒸汽作为气化剂的生物质气化
研究。高杨等［９］设计了串行流化床装置，结果表明
该装置能够稳定且连续地获得高品质合成气，蒸汽／
生物质的质量比应在０．６～０．７。在使用石灰石作
为床料时，气化结合原位ＣＯ２捕集的技术备受认
可，原因为石灰石所含钙基成分可以显著提高合成
气中的氢气浓度，同时减少焦油含量。石灰石床料
有吸附ＣＯ２的能力，该技术被称为吸附强化重
整［１０］。文献［１１］中提出了将叠式流化床作为钙循
环气化炉，其由底部的鼓泡床、顶部的提升立管和再
生反应器组成。叠式流化床气化炉如图１所示，与
传统的钙循环吸附增强气化制氢技术不同，在鼓泡
流化床气化炉上方增加了提升管，可以进一步增加
合成气的停留时间，从而使焦油进一步转化。与传

图１　叠式流化床气化炉示意图
Ｆｉｇ．１　Ｓｃｈｅｍａｔｉｃｄｉａｇｒａｍｏｆｃｏｍｐａｃｔｆｌｕｉｄｉｚｅｄｂｅｄｇａｓｉｆｉｅｒ

统的钙循环气化炉相比，叠式流化床气化炉提升管
在高温下运行，能够更好地促进焦油裂解重整，提高
合成气的产氢量，显著降低焦油含量。根据Ｃｈｅｎ
等［１２］的模拟，系统产生的合成气中氢气体积分数可
以达到９６％。Ｗａｎｇ等［１３］建造了一座１ＭＷ加压
钙循环生物质富氢气化试验装置，目标是实现９０％
的氢气体积分数。

本文对基于叠式流化床气化炉的钙循环气化制
氢零碳（ＺＣ）和负碳（ＮＣ）２种工艺进行了模拟，并
对其技术经济性能进行了比较和评估。

１　叠式钙基化学链气化炉气化过程
使用Ａｓｐｅｎ工具软件对气化炉进行模拟，本研

究选择了ＲＹｉｅｌｄ反应器来计算生物质热解产物，并
使用３个ＲＧｉｂｂｓ反应器来模拟鼓泡流化床、提升
管和再生器。模拟中气化炉压力设定为２ＭＰａ，假
设鼓泡流化床气化炉的碳转化率为５０％，没有考虑
空分单元（ＡＳＵ）和备煤单元，但性能分析中考虑了
其功耗。在叠式气化炉的下部鼓泡床气化炉中，生
物质与蒸汽在适当的温度和压力下发生反应，实现
生物质气化过程。气化炉中主要发生的反应有焦炭
气化反应、水气变换反应、Ｂｏｕｄｏｕａｒｄ反应、碳酸化
反应。

焦炭气化反应式为
Ｃ＋Ｈ２ 幑幐Ｏ ＣＯ＋Ｈ２＋Δ犎Θ，２９８，

Δ犎Θ，２９８＝１３１．３ｋＪ／ｍｏｌ （１）
式中：Δ犎为反应焓变；下标Θ表示标准压力（１００
ｋＰａ），２９８表示温度为２９８Ｋ。

水气变换反应式为
ＣＯ＋Ｈ２ 幑幐Ｏ ＣＯ２＋Ｈ２＋Δ犎Θ，２９８，

Δ犎Θ，２９８＝－４１．２ｋＪ／ｍｏｌ （２）
　　Ｂｏｕｄｏｕａｒｄ反应式为

Ｃ＋ＣＯ幑幐２ ２ＣＯ＋Δ犎Θ，２９８，
Δ犎Θ，２９８＝１７２．４ｋＪ／ｍｏｌ （３）

　　碳酸化反应式为
ＣａＯ＋ＣＯ幑幐２ ＣａＣＯ３＋Δ犎Θ，２９８，

Δ犎Θ，２９８＝－１７８．９ｋＪ／ｍｏｌ （４）
　　总反应式为
Ｃ＋２Ｈ２Ｏ＋ 幑幐ＣａＯ ＣａＣＯ３＋２Ｈ２＋Δ犎Θ，２９８，

Δ犎Θ，２９８＝－８８．７４ｋＪ／ｍｏｌ （５）
　　气化炉中剩余的焦炭和ＣａＣＯ３进入再生反应
器。焦炭与空气或来自ＡＳＵ的纯氧燃烧，释放热
量。ＣａＣＯ３通过在再生器中吸收热量分解而再生
出ＣａＯ。ＣａＯ经过旋风分离器后被分离出来，高浓
度ＣＯ２被送至压缩净化装置。高温ＣａＯ进入提升
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管。再生器中的反应包括焦炭燃烧和ＣａＣＯ３分解。
焦炭燃烧反应式为

Ｃ＋Ｏ幑幐２ ＣＯ２＋Δ犎Θ，２９８，
Δ犎Θ，２９８＝－３９３．５ｋＪ／ｍｏｌ （６）

　　ＣａＣＯ３分解反应式为
ＣａＣＯ幑幐３ ＣａＯ＋ＣＯ２＋Δ犎Θ，２９８，

Δ犎Θ，２９８＝１７８．９ｋＪ／ｍｏｌ （７）
　　提升管在高温（７５０～１０００℃）下运行，促进蒸
汽甲烷重整、焦油裂解和蒸汽焦油重整反应。甲
烷重整反应是吸热反应，高温有利于反应的进行。
经过提升管后，来自下部鼓泡流化床气化炉的合成
气中的ＣＨ４和焦油明显减少，Ｈ２产量显著增加。

蒸汽甲烷重整反应式为
Ｈ２Ｏ＋ＣＨ幑幐４ ＣＯ＋３Ｈ２＋Δ犎Θ，２９８，

Δ犎Θ，２９８＝２０６．１ｋＪ／ｍｏｌ （８）
　　焦油裂解反应式为

→焦油 Ｃ＋Ｃ狀Ｈ犿＋Ｈ２＋ＣＯ＋ＣＯ２＋Δ犎，
Δ犎＞０ｋＪ／ｍｏｌ （９）

　　蒸汽焦油重整反应式为
焦油＋Ｈ２ →Ｏ Ｃ狀Ｈ犿＋Ｈ２＋ＣＯ＋ＣＯ２＋Δ犎，

Δ犎＞０ｋＪ／ｍｏｌ （１０）
　　在模拟中气化系统中使用的石灰石假定为

１００％（质量分数，下同）ＣａＣＯ３。未反应的残余焦
炭、灰分和ＣａＣＯ３的固体从下部鼓泡流化床气化炉
循环至再生器。在ＮＣ系统中，纯Ｏ２与循环烟气混
合，进入再生器的Ｏ２体积分数为３５％。在ＺＣ系统
中，空气经空气预热器预热后流入再生器。未反应
的碳与Ｏ２完全燃烧，灰分从再生器中完全除去。
模拟中假设再生器出口烟气的Ｏ２体积分数约
为３％。

２　生物质制氢（犅犜犎）系统建模
２种ＢＴＨ系统流程如图２和图３所示。ＢＴＨ

的具体工艺流程可概括为：生物质经预处理后送至
叠式流化床下部鼓泡床气化炉，出口有富氢合成气
和含ＣＯ２烟气２股气流。富氢合成气首先通过废
锅（ＷＢ）将气体温度降低至１５０℃左右，随后进入
洗涤器，有效去除细颗粒。此外，该过程导致富氢合
成气中存在水蒸气的冷凝和分离。由于此时富氢合
成气中含有酸性气体，因此需要对富氢合成气进行
纯化，以除去这些杂质气体。洗涤后的富氢合成气
进入ｓｅｌｅｘｏｌ装置，去除Ｈ２Ｓ等酸性气体，然后脱硫
的合成气进入变压吸附（ＰＳＡ）装置，Ｈ２体积分数可
达９９．９９％［１４］。来自ＰＳＡ的弛放气送往再生器燃

图２　ＺＣ系统生物质制氢系统流程图
Ｆｉｇ．２　ＰｒｏｃｅｓｓｄｉａｇｒａｍｏｆｂｉｏｍａｓｓｈｙｄｒｏｇｅｎｐｒｏｄｕｃｔｉｏｎｓｙｓｔｅｍｆｏｒＺＣｓｙｓｔｅｍ

图３　ＮＣ系统生物质制氢系统流程图
Ｆｉｇ．３　ＰｒｏｃｅｓｓｄｉａｇｒａｍｏｆｂｉｏｍａｓｓｈｙｄｒｏｇｅｎｐｒｏｄｕｃｔｉｏｎｓｙｓｔｅｍｆｏｒＮＣｓｙｓｔｅｍ
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尽。与ＺＣ排放ＢＴＨ工艺相比，ＮＣ排放ＢＴＨ工
艺需要ＡＳＵ提供纯氧，用于再生器中焦炭的燃烧。
ＣＯ２压缩和净化单元（ＣＰＵ）用于将ＷＢ出口冷却
后的再生器烟气送入ＣＯ２管道。
　　使用ＡｓｐｅｎＰｌｕｓ软件对ＺＣ和ＮＣ排放系统进
行稳态模拟。仿真中采用带有ＢｏｓｔｏｎＭａｔｈｉａｓ的α
函数的ＰｅｎｇＲｏｂｉｎｓｏｎ状态方程（ＰＲＢＭ）作为基本
物性方法。本文使用秸秆作为生物质燃料，其工业
分析、元素分析及低位热值（ＬＨＶ）见表１，各部分仿
真输入参数见表２。将进入气化炉的秸秆质量流量
设置为６ｋｇ／ｓ，总热值相当于１２９．１８ＭＷ。ＢＴＨ
和电制氢（ＰＴＨ）系统的制氢能力均为１７８０ｋｇ／ｈ。

表１　秸秆分析结果
犜犪犫．１　犃狀犪犾狔狊犻狊狉犲狊狌犾狋狊狅犳狊狋狉犪狑

项目 数值
狑（水分）／％ ４．６５
狑（灰分）／％ １７．２９

工业分析
狑（固定碳）／％ ７２．１２
狑（挥发分）／％ ５．９４
狑（Ｃ）／％ ５２．９００
狑（Ｈ）／％ ６．５３３

元素分析 狑（Ｏ）／％ ４０．０００
狑（Ｎ）／％ ０．５４２
狑（Ｓ）／％ ０．０２５

ＬＨＶ／（ＭＪ·ｋｇ－１） ２１．５３

　　模拟中进行以下假设：（１）气化模型为稳态模
型；（２）反应器内压力均匀分布，无压降；（３）鼓泡床
气化炉运行温度为７００℃，多余热量由水冷管带走，
提升管和再生器热损失为０．５％；（４）焦油被ＣａＯ催
化完全分解。
２１　犛犲犾狓狅犾单元和犘犛犃单元

利用单级Ｓｅｌｘｏｌ技术脱除酸性气体，其中Ｈ２Ｓ
被分离并发送到克劳斯装置。来自吸收塔的气体被
送至ＰＳＡ装置用于Ｈ２提纯。分离出来的Ｈ２Ｓ被
输送到克劳斯单元进行硫回收。本文未对克劳斯单
元进行建模，也没有考虑硫磺产品带来的经济收入。
在此模拟中，使用Ｓｅｐ模块来代替酸性气体去除过
程。分离效率和功耗主要参数来自美国能源部的技
术报告［１５］，Ｈ２Ｓ剔除效率设为１００％。
　　ＰＳＡ作为一种现代气体分离技术被广泛用于
实现Ｈ２纯化。本文假设ＰＳＡ的Ｈ２回收效率为
９０％［１６］。在ＮＣ系统中，由于再生反应器中ＣＯ２分
压较高，ＣａＣＯ３分解温度提高，需要提高再生器
温度，从而再生ＣａＯ。所以需要提高ＰＳＡ的Ｈ２回

表２　模型输入参数
犜犪犫．２　犕狅犱犲犾犻狀狆狌狋狆犪狉犪犿犲狋犲狉狊

项目 数值
环境温度／℃ ２５
环境压力／ＭＰａ ０．１

温度／℃ ７００
压力／ＭＰａ ２
碳转化率／％ ５０

鼓泡床气化炉 生物质进料质量流量／（ｋｇ·ｓ－１） ６
犿（水蒸气）／犿（生物质） ０．５～１．０
犿（石灰石）／犿（生物质） ５～２０

ＮＣ温度／℃ １１２０
ＺＣ温度／℃ １０５０

再生反应器 压力／ＭＰａ ２
热损失率／％ ０．５

ＡＳＵ 每千克氧耗功／（ｋＷ·ｈ） ０．２６
生物质备料 每千克生物质耗功／（ｋＷ·ｈ） ０．０２２

ＺＣ温度／℃ ９３０
提升管 ＮＣ温度／℃ ９８０

压力／ＭＰａ ２
热损失率／％ ０．５

汽轮机 等熵效率／％ ９２
机械效率／％ ９８
压比 ２１

空气／Ｏ２压缩机 等熵效率／％ ８５
机械效率／％ ９８

ＣＯ２压缩机 等熵效率／％ ７５

流量，使得系统Ｈ２回收效率降低为８５％。假设使
用ＰＳＡ在３５℃下从清洁合成气中提取高纯度
（９９．９９％）Ｈ２。Ｈ２离开ＰＳＡ后，需要被进一步加
压才能达到管道运输标准。弛放气在再生器中用于
分解ＣａＣＯ３。Ｓｅｌｘｏｌ装置和ＰＳＡ的功耗是通过参
考文献［１７］模拟得到的。
２２　犆犘犝单元

在ＮＣ系统中，来自再生器的富含ＣＯ２的烟气
首先通过ＣＯ２余热回收器（ＷＨＲ）冷却，然后被送
入ＣＯ２压缩单元。由于ＣＯ２是三原子气体，因此温
升没有空气高。ＣＯ２压缩单元有多个带有级间冷
却器的多级压缩机，每次压缩后，ＣＯ２烟气冷凝至
３０℃。烟气经过除尘装置去除固体粉尘后送至
ＣＰＵ，然后经过多级压缩、冷却和脱水，ＣＯ２被液
化，从而与其他不凝气体分离。ＣＰＵ出口为可以进
行管道运输和储存的高纯度ＣＯ２，其体积分数为
９９．８％，压力为１０．０ＭＰａ，温度为３０℃［１８］。
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３　技术经济性模型
３１　资本投资计算

项目的总资本投资（ＴＣＩ）由２个主要部分组
成：营运资本（ＷＣ）和固定资本投资（ＦＣＩ）。营运资
金对于维持工厂的运转至关重要，其中包括成品和
税收等要素。相比之下，ＦＣＩ主要用于购买设备、管
道等大型资产。

ＴＣＩ估算主要基于设备总投资成本。该成本可
作为计算其他ＴＣＩ组件的基准，利用其各自相对于
设备成本的百分比（见表３［１４１５］）计算其成本。设备

成本可以使用公式（１１）［１４］进行估算。
犆２０２３＝犆ｒｅｆ×犛

犛（）ｒｅｆ

犖
×犚ＣＥＰＣＩ，２０２３
犚ＣＥＰＣＩ，（ ）ｒｅｆ

×犳（１１）
式中：犆２０２３为２０２３年的设备成本；犆ｒｅｆ为参考案例中
的设备成本；犛为实际容量；犛ｒｅｆ为参考容量；犖为比
例因子；犚ＣＥＰＣＩ，２０２３为２０２３年化工装置成本指数
（ＣＥＰＣＩ），取８７０；犚ＣＥＰＣＩ，ｒｅｆ为参考案例中的ＣＥＰＣＩ；
犳为国内因素影响因子。

ＣＥＰＣＩ用于表征根据通货紧缩和通货膨胀导
致的货币价值变化，估算从过去到现在的设备成本。
ＢＴＨ系统设备计算数据见表３［１６］。

表３　犅犜犎系统设备计算数据
犜犪犫．３　犆犪犾犮狌犾犪狋犻狅狀犱犪狋犪狅犳狋犺犲犅犜犎犲狇狌犻狆犿犲狀狋

设备 容量参考物 犛ｒｅｆ 犛 犖 犳 犆ｒｅｆ／美元 犚ＣＥＰＣＩ，ｒｅｆ
空分系统 Ｏ２质量流量 ２１．３ｋｇ／ｓ ３．８４ｋｇ／ｓ ０．５０ ０．５ ４１．８５×１０６ ５７５．４（２００８年）
Ｓｅｌｘｏｌ系统 Ｈ２Ｓ物质的量流量 ２９．３ｍｏｌ／ｓ ０．０３７ｍｏｌ／ｓ ０．６７ ０．６ ６０．６６×１０６ ５８４．６（２０１２年）

ＣＯ２压缩净化设备 压缩耗功 ２７．４ＭＷ ２ＭＷ １．００ ０．６ ６０．６７×１０６ ５２５．４（２００７年）
Ｈ２变压吸附设备 Ｈ２物质的量流量 １６６１６ｋｍｏｌ／ｈ ８８０ｋｍｏｌ／ｈ ０．７４ ０．６ １７．７９×１０６ ６０７．５（２０１９年）

汽轮机 发电量 １００ＭＷ ５ＭＷ ０．６７ １．０ ９．７７×１０６ ５２５．４（２００７年）

３２　制氢平准化成本（犔犆犗犎）
为了比较评估ＢＴＨ和ＰＴＨ系统的经济性能，

引入了ＬＣＯＨ的概念［１９２０］。平准化成本是指在行
业平均社会投资回报的机会成本下，计算项目产品
的平均成本，贴现至现值。在该项目中，使用平准化
成本来评估制造氢气的成本，具体公式为

　犆ＬＣＯＨ＝
犆ＴＣＩ－ 犚

（１＋犓）犑＋∑
犑

犼＝１

犃犼
（１＋犓）犼

∑
犑

犼＝１

犢犼
（１＋犓）犼

（１２）

式中：犆ＬＣＯＨ为氢气平准化成本；犆ＴＣＩ为项目总投资；
犓为项目贴现率；犚为项目残值；犃犼为项目犼年运
行成本；犢犼为犼年的产品数量；犑为使用寿命。
３．３　经济指标

为了评估该过程的经济性，引入了４个额外的
经济指标，即投资回收期（犖ＰＢＰ）、净现值（犆ＮＰＶ）、投
资回报率（λＲＯＩ）和内部收益率（λＩＲＲ）［２１］。犖ＰＢＰ越低，
化工厂的盈利能力越高。λＩＲＲ、犆ＮＰＶ和λＲＯＩ越高，表
明化工厂的盈利能力越好。

犖ＰＢＰ＝犆ＦＣＩ
犆ＰＡＴ＋犇 （１３）

犆ＮＰＶ＝犙ＡＴＣＦ×（１＋犓）
犼－１

犓×（１＋犓）犼－犆ＴＣＩ （１４）

λＲＯＩ＝犆ＰＡＴ犆ＴＣＩ （１５）

犆ＮＰＶ＝∑
犼

狀＝０

犙ＣＦ
（１＋λＩＲＲ）狀＝０ （１６）

式中：犆ＰＡＴ为税后利润；犇为折旧价格；犙ＣＦ为现金流
量；犙ＡＴＣＦ为税后现金流量；犆ＦＣＩ为固定资本投资；狀
为系统运行年数。
　　ＢＴＨ工厂的年收入现金流考虑了Ｈ２的销售
价格和捕获的高浓度ＣＯ２销售盈利。ＣＯ２销售价格
定为４５美元／ｔ［２２］，ＣＯ２及Ｈ２管道运输成本一般低
于１美元／ｔ［２３］，可以忽略不计。本ＢＴＨ系统的原
材料价格及其余经济计算假设见表４［１７，２４２８］。

表４　系统经济计算假设
犜犪犫．４　犃狊狊狌犿狆狋犻狅狀狅犳狊狔狊狋犲犿犲犮狅狀狅犿犻犮犮犪犾犮狌犾犪狋犻狅狀

项目 数值
贴现率／％ ８
年工作时间／ｈ ８０００
税率／％ ２５

系统运行年限／ａ ３０
维修费用／美元 ２％·犆２０２３
建设周期／ａ ３
工人数量 ２５０

工人每人每年工资／元 １０００００
生物质价格／（美元·ｔ－１） ６５
石灰石价格／（美元·ｔ－１） １９．９７
石灰石流失率／％ ５
项目残值／％ ４
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４　结果与讨论
４１　提升管效果

提升管的设计是该钙基化学循环气化炉与传统
钙基化学循环气化炉的区别。因此，本文对提升管
的作用进行了研究，其进出口组分如图４所示。当
在再生器入口使用空气时，犿（ＣａＯ）／犿（生物质）＝
５，犿（蒸汽）／犿（生物质）＝０．５，气化炉出口ＣＨ４质
量流量为１１０１．０１ｋｇ／ｈ，提升管出口ＣＨ４质量流
量为４１１．２６ｋｇ／ｈ。其中，犿表示质量。在高温下，
随着甲烷重整反应的进行，ＣＨ４产量显著减少，Ｈ２
产量显著增加。同时，ＣＯ２和ＣＯ的含量也增加，
Ｈ２Ｏ质量流量降低，Ｈ２纯度从９０．５％增加到
９１．９％，Ｈ２体积分数略有增加。因此，提升管不仅
可以提高Ｈ２产量，还可以提高Ｈ２浓度。

图４　提升管进出口气体组成
Ｆｉｇ．４　Ｉｎｌｅｔａｎｄｏｕｔｌｅｔｇａｓｃｏｍｐｏｓｉｔｉｏｎｏｆｒｉｓｅｒ

　　图５显示了气体产量和Ｈ２浓度（干基）与提升
管温度的关系。气化器温度为７００℃，再生器温度
为１０５０℃，系统操作压力为２ＭＰａ，犿（蒸汽）／
犿（生物质）＝０．５，犿（ＣａＯ）／犿（生物质）＝５。随着
提升管温度从８００℃升高到１０００℃，Ｈ２Ｏ和ＣＨ４
含量显著降低，ＣＯ含量显著增加。ＣＯ２含量在
９００～９２０℃达到最大值，然后开始下降。这是因为
随着温度升高，蒸汽甲烷重整反应加剧，ＣＨ４产量
减少，ＣＯ含量增加，ＣＯ分压升高，ＣＯ２浓度也随着

图５　不同温度下提升管气体产量
Ｆｉｇ．５　Ｇａｓｙｉｅｌｄｓｏｆｒｉｓｅｒｕｎｄｅｒｄｉｆｆｅｒｅｎｔｔｅｍｐｅｒａｔｕｒｅｓ

水煤气变换进一步增加。然而，水煤气变换是放热
反应，并且在高温下反向进行。９２０℃后ＣＯ２含量
开始下降。
　　模拟结果表明，升高温度可以有效提高Ｈ２产
量并降低ＣＨ４浓度。然而，在１０００℃左右，ＣＨ４
完全分解。若温度进一步升高，会发生逆水煤气变
换，ＣＯ２含量下降，Ｈ２含量也会减少。因此，提升
管温度的最佳工作范围为９００～１０００℃。实际操
作中，可通过再生器的补燃和增加载热体流量，从而
提高提升管的反应温度，增加Ｈ２产量。
４２　犿（蒸汽）／犿（生物质）与犿（犆犪犗）／犿（生物质）

对氢气产量影响
当气化炉温度为７００℃、碳转化率为０．５、再生

器和提升管无热损失时，不同操作压力下犿（ＣａＯ）／
犿（生物质）和犿（蒸汽）／犿（生物质）对氢气产量的影
响如图６所示。

从图６可以看出：随着蒸汽流量的增加，由蒸汽
分压增加引起的水煤气变换向前推进，进一步增加
了Ｈ２质量流量。另外，随着ＣａＯ质量流量的增加，
再生反应器的热量进一步向提升管移动，导致提升
管温度升高，产氢量增加。但如果进一步提高蒸汽
流量，会导致蒸汽浪费，并且需要提高ＣａＯ流量来
降低再生反应器温度。一方面，再生器温度降低，在
高压下，再生器温度不足以分解ＣａＣＯ３和ＣａＯ进
行再生。另一方面，气化炉的成本将会上升，从经济
性角度来看，ＣａＯ流量的增加也会导致设备尺寸和
设备成本增加，降低气化系统的经济性。由于ＢＴＨ
工艺中ＰＳＡ废气返回再生器进行补充燃烧，使再生
反应器温度较高，可实现更高的Ｈ２产量。此外，当
犿（蒸汽）／犿（生物质）较小时，氢气产量并不总是随
着犿（ＣａＯ）／犿（生物质）的增加而增加。这表明高
温ＣａＯ携带的再生反应器热量并不一定随着ＣａＯ
流量的增加而增加。如果将叠式流化床气化技术用
于其他化学工艺（例如甲醇合成），则需要仔细选择
叠式气化炉的操作参数和操作范围，以获得合成气
中理想的氢碳比。
　　从图６可以看出，随着反应器压力的增加，Ｈ２
质量流量减小。这可以用蒸汽甲烷重整反应来解
释。系统压力增加导致反应平衡向相反方向进行，
产生更多的ＣＨ４和蒸汽。因此，需要适当降低反应
器压力，以提高氢气产量，并降低反应器和系统成本。
４３　系统原材料价格敏感性分析

原材料价格对系统的经济性有很大影响。在本
研究中，对系统进行了生物质和石灰石价格的敏感
性分析，结果如图７所示。生物质市场价格为１５～
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（ａ）气化压力１ＭＰａ 　 （ｂ）气化压力２ＭＰａ

（ｃ）气化压力３ＭＰａ 　 （ｄ）气化压力４ＭＰａ

图６　高压下不同犿（ＣａＯ）／犿（生物质）和犿（蒸汽）／犿（生物质）下氢气产量
Ｆｉｇ．６　Ｈｙｄｒｏｇｅｎｐｒｏｄｕｃｔｉｏｎｗｉｔｈｄｉｆｆｅｒｅｎｔ犿（ＣａＯ）／犿（ｂｉｏｍａｓｓ）ａｎｄ犿（ｓｔｅａｍ）／犿（ｂｉｏｍａｓｓ）ｕｎｄｅｒｈｉｇｈｐｒｅｓｓｕｒｅ

（ａ）生物质 　　　 （ｂ）石灰石
图７　原材料价格敏感性分析

Ｆｉｇ．７　Ｓｅｎｓｉｔｉｖｉｔｙａｎａｌｙｓｉｓｏｆｒａｗｍａｔｅｒｉａｌｐｒｉｃｅｓ
９５美元／ｔ［２８］，石灰石市场价格为１６～２６美元／ｔ［２５］。
由图７可以看出：在所选择的石灰石价格区间内，
ＺＣ体系的ＬＣＯＨ低于ＮＣ体系的ＬＣＯＨ。在ＺＣ
和ＮＣ排放工况下，叠式流化床气化炉的ＬＣＯＨ分

别为２．７８和２．９３美元／ｋｇ，在考虑ＣＯ２销售收入
的情况下，ＮＣ排放工况下ＬＣＯＨ可进一步降低至
２．４７美元／ｋｇ。当ＣＯ２市场价格为１５美元／ｔ时，２
个系统的ＬＣＯＨ相似。生物质价格对系统成本的
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影响比石灰石更大，随着生物质价格从１５美元／ｔ
上涨至９５美元／ｔ，ＺＣ系统的ＬＣＯＨ增加约０．７３
美元／ｋｇ，ＮＣ系统成本的增幅与ＺＣ系统相同。如
果生物质价格从６５美元／ｔ下降到１５美元／ｔ，ＢＴＨ
系统的ＬＣＯＨ将下降约１５％。石灰石价格敏感性
分析表明，当石灰石价格从１６美元／ｔ上涨至２６美
元／ｔ时，ＢＴＨ系统的ＬＣＯＨ并没有明显增加。总
而言之，原材料价格敏感性分析表明，控制生物质成
本对于ＢＴＨ系统非常重要。因此，可考虑在生物
质生产区附近建设ＢＴＨ工厂，以降低生物质储存
和运输成本。
４４　经济性指标对比

氢气价格是对影响氢气生产系统的关键变量。
中国市场绿氢的价格一般在３．１～４．５美元／ｋｇ［２９］。
犆ＮＰＶ、犖ＰＢＰ和λＲＯＩ随着氢价的变化而大幅波动，如
图８所示。当绿氢价格从４．５美元／ｋｇ下降到３．１
美元／ｋｇ时，ＺＣ系统的投资回收期从３．６ａ增加到

（ａ）ＺＣ系统

（ｂ）ＣＯ２价格为０美元／ｔ的ＮＣ系统

（ｃ）ＣＯ２价格为４５美元／ｔ的ＮＣ系统
图８　氢气价格对不同系统经济指标的影响

Ｆｉｇ．８　Ｉｎｆｌｕｅｎｃｅｓｏｆｈｙｄｒｏｇｅｎｐｒｉｃｅｏｎｅｃｏｎｏｍｉｃ
ｐａｒａｍｅｔｅｒｓｆｏｒｄｉｆｆｅｒｅｎｔｓｙｓｔｅｍｓ

５．９ａ，ＣＯ２价格为０美元／ｔ的ＮＣ系统的投资回收
期从４．２ａ增加到７．２ａ。ＣＯ２价格为４５美元／ｔ的
ＮＣ系统的投资回收期从３．３５ａ增加到４．５９ａ。假
设氢气市场价格为３．９美元／ｋｇ，图８（ａ）～图８（ｃ）
中３个系统的犆ＮＰＶ分别为１．５３亿美元、１．５亿美元
和２．３亿美元。ＣＯ２价格为４５美元／ｔ的ＮＣ系统
的犆ＮＰＶ接近ＣＯ２价格为０美元／ｔ的ＮＣ系统犆ＮＰＶ
的２倍。３个系统的λＩＲＲ均在２０％以上，表明系统
经济效益良好。

５　结论
（１）２ＭＰａ运行压力下，提升管温度为９００～

１０００℃时，系统产氢量最大。实际操作中，可以通
过控制ＣａＯ通量及再生器温度来调控提升管温度。

（２）犿（蒸汽）／犿（生物质）对系统产氢量影响较
大，犿（蒸汽）／犿（生物质）越高，系统产氢量也越高。

（３）生物质的价格对ＢＴＨ系统的经济性影响
很大，可以将制氢系统部署在农业园区附近。当生
物质价格从６５美元／ｔ下降到１５美元／ｔ时，ＬＣＯＨ
将降低约１５％。

（４）ＺＣ排放的ＢＴＨ系统的氢气成本略低于
ＮＣ排放的ＢＴＨ系统，但在考虑ＣＯ２售价情况下，
ＮＣ排放系统制氢成本可以大幅降低。
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