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ABSTRACT: High quality syngas production in 
interconnected fluidized beds of biomass gasification was 
investigated experimentally. The gasification-required heat was 
achieved by means of the external recirculation of inert 
particles in interconnected fluidized beds. The effects of 
gasifier temperature and steam/biomass ratio on syngas 
composition, syngas yield, syngas heating value, and total 
carbon conversion were discussed. The results indicate that the 
flue gas of combustion and the syngas of gasification are never 
mixed, and high quality syngas which is free of N2 dilution can 
be obtained from the gasifier. With the increase of gasifier 
temperature, ϕ(H2)/ϕ(CO) decreases, syngas yield increases, 
and heating value of syngas decreases, total carbon conversion 
increases remarkably with the gasifier temperature at the lower 
temperature range 720 to 820 ℃, and reaches its maximum of 
91% at the gasifier temperature of 820 ℃, and then keeps 
nearly constant. There is an optimal value of steam/biomass 
ratio corresponding to maximal syngas yield and total carbon 
conversion. For the gasifier temperature of 820 ℃, syngas yield 
and total carbon conversion reach their maximum at the 
steam/biomass ratio of 1.4, and then decrease with the further 
increase of steam/biomass ratio. The maximum syngas yield 
and heating value can be attained 1.87 m3/kg and 13.20 MJ/m3, 
respectively. 
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摘要：串行流化床气化是一种崭新的气化技术，可将气化和

燃烧过程分隔开，气化反应器和燃烧反应器之间依靠惰性固

体载热体进行热量传递。以水蒸气为气化介质，在小型串行

流化床试验装置上进行生物质气化制取合成气的试验研究，

探讨气化反应器温度T、水蒸气与生物质比率S/B对气化结果

的影响。试验结果表明，燃烧反应器内燃烧烟气不会串混至

气化反应器，该气化技术能够稳定连续地从气化反应器获得

不含N2的高品质合成气。随着气化反应器温度的提高，合

成气中ϕ(H2)/ϕ(CO)减小，合成气产率增加，热值降低,总碳

转换率先升高而后保持不变。随着S/B的增大，合成气产率

和总碳转换率均先升高而后降低，S/B的 佳值为 1.4。在试

验阶段获得的 高合成气产率为 1.87 m3/kg,合成气热值为

13.20 MJ/m3,总碳转化率为 91%。 
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0  引言 

生物质气化是一种很好的生物质利用途径，其

中以流化床生物质气化 引人注目。但在一般流化

床生物质气化反应器中，生物质的气化和燃烧同时

发生。如果希望使用这类反应器生产高热值或富氢

的合成气，则需要提供富氧气体或高温水蒸气 
(700 ℃以上)来作气化剂，从而使工艺过程复杂，气

化成本较高[1-8]。将燃料的气化和燃烧过程分隔开，

燃料不与空气直接接触，从而避免了气化产物被N2

稀释，进而提高了气化产物的品质，降低了气体分

离的难度，这种气化方式被称为串行流化床气化

(inteconnected fluidized bed gasification)或者双流化

床气化[9-16](dual fluidized bed gasification)。目前，

串行流化床生物质气化技术在国内外尚处于实验

机理研究阶段[17-21]，串行流化床连续式气化试验尚

未开展。本文建立了串行流化床生物质气化热态试

验研究装置，以水蒸气为气化剂，就气化反应器温
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度T(简称气化温度)、水蒸气与生物质的比率S/B对
气化过程的影响进行分析和讨论，为大规模气化装

置的设计与运行提供指导。 

1  串行流化床生物质气化技术 

串行流化床生物质气化是一种新型的气化技

术。在该技术中，生物质热解气化和燃烧过程被分

隔开，热解气化采用鼓泡流化床(气化反应器)，燃

烧采用循环流化床(燃烧反应器)，2 个反应器之间

依靠惰性固体载热体(如石英砂等)进行热量传递。 
从鼓泡流化床下部加入床内的生物质原料和

蒸汽与经循环流化床加热的高温石英砂颗粒剧烈

混合，发生强烈的热量交换，使得刚进入床内的生

物质颗粒瞬间加热到床内温度，发生热解、挥发分

析出，热解气体产物和剩余固态物质与蒸汽发生气

化反应生成H2、CO、CO2、CH4等。鼓泡流化床内

的石英砂颗粒和未完全气化的生物质半焦颗粒经

返料管进入循环流化床内。 
循环流化床采用空气流化，生物质半焦颗粒和

空气进行燃烧反应，反应释放的热量被石英砂吸

收，高温石英砂颗粒被气流携带进入旋风分离器，

经旋风分离器分离下来的石英砂通过下料管再进

入鼓泡流化床内，为生物质热解气化提供热源。 

2  试验部分 

2.1  试验床料和原料 
试验床料为石英砂，平均粒度为 0.3 mm；试验

原料为江苏省某地区的松木锯末，粒度为 0.6~ 
1.0 mm，其工业分析和元素分析结果如表 1 所示。 

表 1  生物质的工业分析和元素分析 
Tab. 1  Proximate and ultimate analysis of biomass 

工业分析/% 元素分析/% 
Mar FCar Var Aar Car Har Oar Nar Sar

低位热值/
(MJ/kg)

7.89 14.77 75.78 1.56 40.06 5.61 43.88 0.90 0.10 14.47 

2.2  试验装置 
试验系统如图 1 所示，该系统由循环流化床(燃

烧反应器)、旋风分离器和鼓泡流化床(气化反应器)
串联组成，其中循环流化床内径为φ50 mm，高度为 
2 000 mm；鼓泡流化床横截面积为 40 mm×230 mm，

高度为 1 500 mm。在鼓泡流化床物料循环溢流口处

加装一隔板，形成内置气体隔离器，防止反应器之

间发生气体串混[22]。采用辅助电加热装置对 2 个反

应器进行保温，以维持反应温度。生物质原料装在

料斗里面，采用氩气作为气力输送介质，通过螺旋

进料器将原料从鼓泡流化床下部连续地加入床内，  
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1—循环流化床；2—旋风分离器；3—鼓泡流化床；4—隔板； 

5—返料管；6—下料管；7—风机；8—微型水泵；9—蒸汽发生器； 
10—料斗；11—螺旋给料器；12—氩气瓶；13—冷凝器； 

14—棉绒过滤器；15—取气泵；16—集气袋。 
图 1  串行流化床生物质气化系统示意图 

Fig. 1  Schematic diagram of biomass gasification in 
interconnected fluidized beds 

进料器的给料速率可由调速器控制。由罗兹风机提

供的空气作为流化风，进入循环流化床底部风室，

从布风板上风帽小孔进入床内。由微型水泵输送的

纯净水，进入蒸汽发生器，所产生的蒸汽作为气化

剂进入鼓泡流化床，蒸汽温度为 300 ℃，压力为 
0.3 MPa，通过改变微型水泵的转子频率，可精确调

节蒸汽流量的大小。循环流化床出口烟气以及鼓泡

流化床出口合成气经旋风分离器除尘后，烟气排

空，合成气进入水冷凝器和棉绒过滤器除掉焦油和

水。每个试验工况稳定运行 3 h，隔 30 min在气体取

样旁路取得一次烟气和合成气样品，共取样 6 次，

气样成分通过色谱分析仪(氩气作载气)来测定，试

验结果取平均值。另外，在沿循环流化床高度方向

由下往上 100、500、1 500、1 800 mm处分别安装了

4 个测温、测压点，编号依次为a~d；在沿鼓泡流化

床高度方向由下往上 50、300、550、900 mm处也

分别安装了 4 个测温、测压点，编号依次为e~h，
其中密相区有e、f、g 3 点，气化反应器温度取这 3
点温度的平均值。通过计算机在线监测床内压力、

温度的变化，从而调控系统内的流化状态。 

3  结果分析与讨论 

3.1  床层压降和床内温度分布 
在有水蒸气参与的生物质气化过程中主要发

生如下化学反应，即 

2 2 r mC H O CO H ,  131.5 kJ/molH Θ+ → + Δ =    (1) 



第 11 期 吴家桦等：  串行流化床生物质气化制取合成气试验研究 113 

2 r mC CO 2CO,  162 kJ/molH Θ+ → Δ =        (2) 

2 2 2 r mCO H O CO H ,  41 kJ/molH Θ+ → + Δ =−    (3) 

2 4 r mC 2H CH ,  74.8 kJ/molH Θ+ → Δ =−      (4) 

4 2 2 r mCH H O CO 3H ,  206 kJ/molH Θ+ → + Δ =    (5) 
在气化反应器温度为 820 ℃，生物质进料率为

3 kg/h，蒸汽量为 4.2 kg/h，空气量为 7 m3/h的工况

条件下，床层压降和床内温度分布随时间的变化关

系分别如图 2、3 所示。 
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图 2  床层压降随时间的变化曲线 

Fig. 2  Typical time series of bed pressure drops both in 
the CFB and in the BFB 
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图 3  床内温度分布随时间的变化曲线 

Fig. 3  Typical time series of axial temperature 
profiles both in the CFB and in the BFB 

从图 2 中可以看出，鼓泡流化床的床层压降大

大高于循环流化床，这表明试验所用床料大部分集

中在鼓泡流化床内，且隔板的加入使得鼓泡流化床

密相区高度不受物料循环溢流口高度的限制，故鼓

泡流化床有较高的密相床层。这使得生物质原料和

蒸汽在床内的停留时间得以延长，气化反应能充分

进行。 
图 3 显示了鼓泡流化床和循环流化床内温度轴

向分布情况。对于鼓泡流化床，其密相区内 e、f、
g 3 点温度分布比较均匀，这是因为该区域内气、

固接触充分，混合良好，但沿床高方向仍有降低趋

势，这表明气化反应主要发生在床层中、上部区域。

另外，由于受到下料管热辐射的影响，测点 h 的温

度较密相区有所提高。对于循环流化床，由于床层

底部床料直接与冷空气接触，故测点 a 温度 低，

其余各点温度沿床高方向由下往上逐渐降低。这是

因为：循环流化床内极高的气流速度使得鼓泡流化

床内生物质半焦颗粒经返料管一旦进入循环流化

床，就立刻被气流携带向上运动，并在测点 b 附近

区域发生燃烧反应，使得该点为循环流化床内温度

高点。燃烧反应所产生的热量被从鼓泡流化床返

回的、且同样向上运动的低温床料颗粒逐步吸收，

床料颗粒被气流携带进入旋风分离器，经旋风分离

器分离下来的床料再进入鼓泡流化床，从而实现了

热量由高温循环流化床向鼓泡流化床的传递。 
3.2  气化反应器温度的影响 

在试验过程中，保持下列参数不变：生物质进

料率为 3 kg/h，水蒸气量为 4.2 kg/h(即S/B为 1.4)，
空气量为 7 m3/h，考察气化温度对气化过程的影响。 

气化温度对气化反应器出口合成气组成(干气

体且不含氩气)、燃烧反应器出口烟气组成以及合成

气产率和热值的影响分别见图 4~6。从图 4 中可以

看出，随着温度的升高，合成气中H2浓度不断降低，

而CO浓度显著上升，ϕ(H2)/ϕ(CO)由 720 ℃时的 7.80
下降到 1 010 ℃的 2.13；CO2浓度先增加，当温度高

于 820 ℃后，开始降低；CH4浓度略有减少。分析

其原因：温度升高导致热解、气化反应速率加快，

且由于气化反应大都为吸热反应，故温度升高对气

化过程是有利的。水煤气反应即公式(1)为气化过程

中的主要反应且为吸热反应，故提高温度有利于CO
和H2的生成。由于生物质在热解过程中产生了大量

的CO2，当温度超过 820 ℃后，CO2与碳的还原反应

即 公 式 ( 2 ) 速 率 会 有 明 显 的 提 升 ， 且 
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图 4  气化温度对合成气组成的影响 
Fig. 4  Effect of gasifier temperature 

on syngas composition 
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图 5  气化温度对烟气组成的影响 

Fig. 5  Effect of gasifier temperature 
on flue gas composition 
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图 6  气化温度对合成气产率和热值的影响 

Fig. 6  Effect of gasifier temperature on syngas 
yield and heating value 

该反应也为吸热反应，温度升高有利于该反应的进

行，故温度高于 820 ℃后，在还原反应的作用下，

更多的CO2转化为CO，使得CO2浓度开始降低，而

CO浓度得以进一步提高。CO2与碳的还原反应的存

在使得CO浓度随温度升高而显著增加，且CO产率

增幅高于H2，从而导致H2浓度随温度逐渐降低。CO
变换反应即公式(3)为放热反应，温度越高，越不利

于该反应的进行，当温度超过 820 ℃后，该反应还

可能向逆反应方向进行，故就该反应而言，温度越

高越不利于H2的生成，而CO变化趋势却正好相反。

以上反应共同作用的结果表明：升高温度更有利于

CO的生成，H2浓度下降是由于CO浓度急剧上升而

引起其浓度的相对降低。另外，由于甲烷化反应即

公式(4)为放热反应，而蒸汽重整反应即公式(5)为吸

热反应，温度升高使甲烷化反应的逆反应速度加

快，即CH4在高温下发生分解，而使蒸汽重整反应

增强，故CH4的浓度随温度升高而降低，但其下降

幅度较小，这是因为随着温度的升高，气体体积膨

胀，气体速度加快，使得气体停留时间变短，合成

气中有相当一部分CO和CH4没有来得及与水蒸气

发生重整反应产生H2。 
图 6 表示气化温度对合成气产率和热值(低位

热值)的影响。随着温度的升高，合成气产率增加，

合成气热值先降低，然后略有上升，其值在 11.3~ 
13.2 MJ/m3变化，为中热值气体。分析原因：对合

成气热值影响 大的CH4体积浓度在升温初期有所

降低，但当温度高于 820 ℃后，继续提高温度，CH4

浓度下降幅度变小，而CO浓度迅速上升，故使合成

气热值略有提高。 
上述试验结果表明：以水蒸气为气化剂，采用

串行流化床生物质气化技术所生成的合成气中H2

是 主要的气体产物，但是提高气化温度，气化反

应平衡会向着更有利于CO生成的方向移动。因此，

在气化过程中，可以通过调节气化温度来控制H2和

CO的比例，以适应不同的需要。在上述试验工况的

合成气中，C2、C3的含量极少，浓度在 0.2%左右，

并且随着温度的升高，其浓度还会进一步降低，当

温度超过 820 ℃后，合成气中几乎检测不到C2、C3。

此外，在合成气中也只检测到极少量N2，这还是由

生物质中氮元素反应生成的，这表明燃烧反应器内

燃烧烟气不会串混至气化反应器，从而避免了合成

气被烟气中N2稀释。 
在串行流化床生物质气化过程中，生物质中的

碳除了固体带出物损失外，其余均转入燃烧反应器

与气化反应器进行反应，碳参与燃烧反应的份额为

循环流化床出口烟气中含碳量与原料中含碳量之

比，而碳参与气化反应的份额为鼓泡流化床出口合

成气中含碳量与原料中含碳量之比，即 

2CO ,C V,C
C

ar

12
100%

22.4 (C )(298/ 273)
V G

S
w

⋅
= ×        (6) 

2 4 n mCO ,g CO,g CH ,g ,g ,
g

ar

12( 2.5 )
100%

22.4 (C )(298/ 273)
C H V gV V V V G

S
w

+ + + ×
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式中：SC为碳参与燃烧反应的份额，%；VCO2,C为循

环流化床出口烟气中CO2的体积百分比含量，%；

GV,C为循环流化床内烟气产率，m⋅kg；Sg为碳参与

气化反应的份额，%；VCO2,g、VCO,g、VCH4,g、VCnHm,g

分别为鼓泡流化床出口合成气中各组分的体积百

分比含量，%；GV,g为鼓泡流化床内合成气产率，

m/kg；w(Car)为生物质原料中的碳含量，%。 
图 7 给出了 S/B 为 1.4 时，不同气化温度工况

下生物质中的碳在燃烧反应器和气化反应器的反

应份额。图中显示，随着温度的升高，碳参与燃烧

反应的份额直线下降，由 65.5%降低到 10.8%；相 
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图 7  气化温度对碳燃烧份额和气化份额的影响 
Fig. 7  Effect of gasifier temperature on carbon 

combustion portion and gasification portion 

反，碳参与气化反应的份额直线上升，由 19.5%增

加到 81.0%，当温度高于 820 ℃后，碳的气化份额

将超过燃烧份额。这是因为：在 820 ℃以前，鼓泡

流化床内以热解反应为主，气化反应速率较慢，热

解所产生的生物质半焦大部分被床料带入循环流

化床进行燃烧反应，故在较低温度阶段，碳的燃烧

份额高于气化份额。当温度超过 820 ℃后，气化反

应速率会有明显的提升，气化过程得到强化，使得

更多生物质半焦参与鼓泡流化床内气化反应，相应

地，进入循环流化床参与燃烧反应的碳量就会减

少，循环流化床出口烟气中CO2浓度也会下降(见图

5)。需要说明的是：鼓泡流化床内气化反应是依靠

载热体从循环流化床传递热量来维持的，若要提高

气化温度，需相应增加循环流化床的床层温度，即

需要有更多燃料进入循环流化床燃烧以提供气化

温度升高所需热量。但是，随着气化温度的升高，

碳的燃烧份额却在不断降低，循环流化床内燃烧反

应程度不断下降，床层温度也会随之减小，从而导

致载热体的热流量减少，气化温度无法上升。因此，

为了提高气化温度，维持气化反应的正常进行，需

向循环流化床内通入辅助燃料进行补燃。2 个反应

器温度对应关系如图 8 所示，其中循环流化床的床

层温度取测点d的温度值。 
文中补燃所使用的辅助燃料为液化石油气。但

在未来的工业应用中，若仍使用液化石油气进行补

燃，会导致气化成本很高。为了解决这一问题，可

将进入系统的生物质原料分为 2 部分，一部分进入

鼓泡流化床进行气化反应，制取合成气；另一部分

进入循环流化床，代替液化石油气进行补燃。随着

气化温度的升高，补燃所需要的燃料量不断增加，

此时，会有更多的生物质进入循环流化床参与燃烧

反应，而在进入系统的生物质原料量一定的条件 
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图 8  反应器温度对应关系曲线 

Fig. 8  Gasifier temperature versus combustor temperature 

下，进入鼓泡流化床参与气化反应的生物质量就会

相应减少，从而使得系统的合成气产率降低，相关

内容见文献[23]。 
总碳转换率ηC是指生物质中的碳转换为气体

燃料中的碳的份额，即气体(合成气＋烟气)中含碳

量与原料中含碳量之比 
2
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在串行流化床生物质气化技术中，总碳转换率

不仅取决于气化反应的进行程度，还与碳的燃烧份

额和气化份额有关。图 9 表示气化温度对总碳转换

率的影响，气化温度对总碳转换率的提高幅度在升

温初期非常明显，总碳转换率由 720 ℃时的 85%增

加到 820 ℃时的 91%，再继续提高气化温度，总碳

转换率增幅很小，基本保持不变。分析原因：随着

气化温度的上升，气化反应速率迅速增长，使得参

与气化反应的碳的转换率明显提高；另一方面，在

相同温度条件下，燃烧反应速率远大于气化反应速 
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图 9  气化温度对总碳转换率的影响 

Fig. 9  Effect of gasifier temperature on 
total carbon conversion 



116 中  国  电  机  工  程  学  报 第 29 卷 

率，使得参与燃烧反应的碳的转换率大大高于气化

反应。因此，气化温度的升高、碳的燃烧份额的增

加均有利于总碳转换率的提高。在升温初始阶段，

碳的燃烧份额始终高于气化份额，且其下降幅度低

于气化份额的增幅，故气化温度升高使总碳转换率

有所提高；继续提高气化温度，碳的燃烧份额将低

于气化份额，其下降幅度也略有增大，故使得总碳

转换率不再增加。 
3.3  S/B 的影响 

保持气化反应器温度为 820 ℃，生物质进料率

为 3 kg/h，空气量为 7 m3/h，改变蒸汽量，考察S/B
对气化过程的影响。 

S/B对气化反应器出口合成气中各主要成分的

影响见图 10。随着S/B的增大，合成气中H2浓度先

增加，然后略有减少；CO2浓度有所增加，而CO和

CH4浓度有所降低。图 11 显示了S/B对合成气产率

和热值的影响。合成气热值随着蒸汽量的增加而降

低，这是因为合成气中的可燃气组分(H2、CO和CH4)
浓度随S/B的增大，均有所下降。对于合成气产率来

说，S/B有个 佳值，合成气产率 高点在S/B=1.4
附近。分析其原因：尽管蒸汽量的增多有利于气化

反应平衡向正方向移动，使合成气产率增加；但当

加入的蒸汽过量时(即S/B超过 1.4)，一方面会造成

鼓泡流化床流化速度过高，导致气化剂与生物质原

料的接触时间变短，使得水蒸气的分解水平降低；

另一方面，由于水蒸气温度远低于气化反应器温

度，随着更多低温蒸汽的加入，未分解的蒸汽从气

化反应器带走大量的显热，使反应器温度下降，这

将直接影响到气化反应的正常进行， 终导致合成

气产量降低。图 12 给出了不同S/B工况下燃烧反应

器出口烟气组成情况。 
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图 10  S/B 对合成气组成的影响 

Fig. 10  Effect of steam / biomass ratio on 
syngas composition 
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图 11  S/B 对合成气产率和热值的影响 

Fig. 11  Effect of steam / biomass ratio on syngas yield 
and heating value 
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图 12  S/B 对烟气组成的影响 

Fig. 12  Effect of steam/ biomass ratio on 
flue gas composition 

图 13 给出气化温度为 820℃时，不同S/B工况

下碳在燃烧反应器和气化反应器的反应份额。随着

蒸汽量的增加，碳的燃烧份额基本保持不变，相应

地，循环流化床出口烟气中CO2浓度也保持不变(见
图 12)；碳的气化份额随蒸汽量先增大而后降低。

图 14 表示S/B对总碳转换率的影响，总碳转换率随

着S/B的增大呈现出与气化份额相同的变换趋势，总

碳转换率的 高点也在S/B=1.4 附近。这是因为：

当S/B超过 1.4 后，随着蒸汽量的增加，鼓泡流化床

流化速度迅速增大，造成携带出反应器的碳含量增

加，故总碳转换率反而降低。 
S/B 的试验结果表明，适宜的蒸汽量是保证高

产气率和总碳转换率的关键，当加入的蒸汽过量

时，不仅会造成气化温度降低，影响气化反应的正

常进行，还会使得鼓泡流化床操作气速过高，导致

水蒸气的分解水平下降及携带出反应器的碳含量

增加， 终使得合成气产率和总碳转换率降低。此

外，蒸汽量越大，生物质气化过程所需的热量越多，

此时，仅靠生物质半焦在循环流化床内燃烧所释放

的热量，无法满足鼓泡流化床内气化反应的需求。 
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图 13  S/B 对碳燃烧份额和气化份额的影响 

Fig. 13  Effect of steam / biomass ratio on carbon 
combustion portion and gasification portion 
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图 14  S/B 对总碳转换率的影响 

Fig. 14  Effect of steam / biomass ratio on total 
carbon conversion 

因此，为了维持气化反应的正常进行，在增加蒸汽

量的同时，也需向循环流化床内通入辅助燃料进行

补燃。需要说明的是：为了排除补燃对上述烟气成

分等数据的影响，在取样期间，暂停补燃；由于整

个反应装置热惯性大且取样时间短暂，反应器温度

在取样时段内仍能维持，整个气化系统在取样期间

仍能正常运行。 

4  结论 

采用串行流化床气化技术，将生物质的热解气

化和燃烧过程分隔开来，热解气化采用鼓泡流化床

(气化反应器)，生物质半焦燃烧采用循环流化床(燃
烧反应器)，2 个反应器之间依靠惰性固体载热体进

行热量传递。以水蒸气为气化剂，在串行流化床试

验装置上进行生物质气化特性的试验研究，考察了

气化反应器温度 T、水蒸气/生物质比率 S/B 对气化

过程的影响，得出以下结论： 
1）试验所用床料大部分集中在鼓泡流化床内，

鼓泡流化床有较高的密相床层，有利于气化反应的

充分进行。 
2）随着气化温度的升高，合成气中H2浓度不

断降低，CO浓度显著上升，通过调节气化温度，可

以比较方便地控制合成气中H2和CO的比例。较高

的气化温度有利于增大合成气产率，但也会使其热

值降低。总碳转换率随气化温度先升高而后保持不

变。 
3）随着 S/B 的增加，合成气产率、碳的气化份

额以及总碳转换率均先升高而后降低，S/B 的 佳

值为 1.4。水蒸气的加入对气化反应的作用是比较

复杂的，需要综合考虑水蒸气浓度、气化温度以及

反应器操作气速对气化过程的影响，从而确定合适

的 S/B 值。 
4）串行流化床生物气化系统可长时间安全稳定

运行。燃烧反应器内燃烧烟气不会串混至气化反应

器，该气化技术能够稳定连续地从气化反应器获得

不含N2的高品质合成气。在试验阶段获得的 高合

成气产率为 1.87 m3/kg，合成气热值为 13.20 MJ/m3，

总碳转化率为 91%。 
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