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摘　　　要

本文蒐集彙整國外有關鐵 /鎳基催化劑應用於生質物氣化技術之相關文獻60餘

篇，分別針對生質物氣化技術原理、不同催化劑及鐵/鎳基催化劑之催化反應機制、以

及應用催化劑對生質物氣化產能之影響等進行相關評析與探討。應用於氣化技術的常

見催化劑種類，主要包括礦物型(橄欖石、白雲石等)、鹼土金屬及金屬型催化劑等，

其中尤以金屬型催化劑的活性較高，且較具應用發展潛力。根據文獻資料顯示，鐵/鎳

基催化劑因其蘊藏量豐富、價格低廉及其無害等特性，已廣受相關催化劑之應用產業

所重視。此外，鐵/鎳基金屬催化劑，可藉由金屬與基材作用，製備為具有高活性及機

械強度之催化基材，對進一步提升生質物氣化效率及氣化產氣品質，有極為重要之貢

獻。本文根據文獻彙整說明未來合成氣之應用範圍及其可行性，期做為未來推動生質

物氣化技術之應用參考。
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一、前言

生質物氣化技術為目前具有高效率且技術可行之綠色能源技術之一，其中生質物

氣化產生之合成氣(CO+H2)具有應用於各種熱、電力、動力等能源利用用途。同時生

質物具有碳中和(carbon neutral)效應之特性，因此，生質物氣化技術為一更具環境友

善之綠能產生技術(Kirkels and Verbong, 2011)。然而，氣化過程亦會衍生液態之焦油

產物，往往會造成設備阻塞、腐蝕及降低能源效率等問題，因此，為增加合成氣熱值

及化學能轉化效率，重組高碳氫化合物之焦油，並轉化成合成氣，為現階段極為重要

之操作策略(Rapagnà et al., 2011)。

應用催化劑於生質物氣化過程中，可降低氣化反應之活化能，增進氣化衍生焦

油之轉化率及氣體產率，進而提升生質物之氣化效率。文獻研究顯示催化劑對於生質

物氣化過程，不僅可增進能源轉化效率外，同時增加焦油去除之功效，極具技術及

經濟之可行性(Abu El-Rub, 2004)。此外，相較於焦油去除之傳統洗滌塔及集塵器等

機械分離技術，利用催化劑重組焦油，不僅可有效減少衍生之二次污染外，同時減

少合成氣後續應用於氣體渦輪、內燃機引擎及甲醇合成等之能源損耗(Xu et al., 2010; 

Rönkkönen et al., 2010)。

目前常應用於生質物氣化技術之催化劑，主要為天然礦物型及合成金屬型催化

劑兩大種類，其中礦物型催化劑具有價格低廉、蘊藏量豐富及容易取得等優點，其亦

因反應活性及機械強度較低、容易毒化及生命週期較短等缺點，致使礦物型催化劑無

法廣泛應用(Rapagná, 2000)。因此，許多研究嘗試利用合成金屬型催化劑，期進一步

達到較高的焦油轉化及其反應活性，並增加合成氣產量，及提升抵抗毒化等應用特性

(Wang et al., 2011; Anna Adamska, 2010; Di Felice et al., 2011; Wu and Williams, 2010; 

Łamacz et al., 2011)。合成金屬型催化劑之種類，主要包括一般金屬及貴重金屬2類，

其中尤以鎳基及鐵基等一般型催化劑廣泛受到重視(Zamboni et al., 2011; Di Felice et 

al., 2011; Wu and Williams, 2010; Melo and Morlanés, 2005)。鎳基催化劑是目前最常

用於生質物氣化之催化劑種類，因其具有很高的焦油轉化能力，對於甲烷和氨重組及

水氣轉換反應也具有很高之活性(Świerczyński et al., 2007)。鐵基催化劑亦是漸漸受
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到矚目之金屬型催化劑。相較於鎳基催化劑，其亦具有無害性、蘊藏量豐富、容易處

置、且對氯之毒化較不顯著等優點，因此較適用於未來大規模之實廠應用(Rapagnà et 

al., 2011; Nordgreen et al., 2011)。

然現階段催化劑應用於生質物氣化技術，仍有待進一步克服部分衍生之問題，例

如碳堆積於催化劑表面及催化劑之燒結(Zhang et al., 2006)作用，致使催化劑經過長

時間高溫反應後，因燒結而失去反應活性；此外，生質物中之含硫成分，可能於氣化

反應過程與金屬催化劑之活性位置，反應產生金屬硫化物，致使催化劑發生毒化現象

(Rostrup-Nielsen et al., 2002)，導致活性反應位置減少。

綜合前述，本文蒐集彙整國外有關鐵/鎳基催化劑應用於生質物氣化技術之相關文

獻共計60餘篇，期藉由彙整相關文獻之研究結果，比較說明未來金屬型催化劑應用於

生質物氣化產能之提升可行性，同時彙整說明生質物氣化反應生成合成氣之品質與應

用可行性，期進一步作為未來推動生質物氣化技術與發展之參考依據。

二、催化劑對生質物氣化反應產能之影響

生質物氣化是一種以熱-化學轉化技術，將生質物轉化成氣態產物為主的一種高

效率產能技術，其有別於熱裂解及傳統的燃燒處理技術，氣化技術是利用不完全氧

化的方式，通常設定為生質物完全燃燒理論所需氧氣量的  20%~50%，亦即當量比

(equivalent ratio，ER)為 0.2~0.5 的反應環境下，將生質物轉化成以 H2 和 CO 為主的

合成氣(syngas)產物，其整體能源利用效率高於傳統之燃燒技術(Hurley et al., 2012)。

截至目前為止，對於氣化反應所發生的反應，雖仍然無法確切掌握，然根據文獻研究

指出，氣化過程發生一連串連鎖且複雜的化學反應式，主要包括如下(Rönkkönen et 

al., 2010, Abu El-Rub, 2004, Richardson et al., 2010)：

C + 0.5O2→ CO Partial oxidation (1)
2CO+ O2→ 2CO2 Oxidation (2)
CO+ H2O←→ CO2+ H2 Water–gas shift (3)
C+ H2O←→ CO+ H2 Water–gas (4)
C+ 2H2←→ CH4 Methanation (5)
CO2+ C ←→ 2CO Boudouard (6)
CxHy+ xCO2←→ 2xCO+ 0.5yH2 Dry reforming (7)
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生質物經由上述氣化反應後，除產生大量的  H2、CO、CO2、CH4 和碳數大於2

的氣體產物外，亦會產生少量的液態產物(如焦油)及固態產物(如焦碳)，此外，灰分

及微量污染物(如 HCl、HCN、H2S、NH3 等)亦會隨生質物種類之不同而異(Balat et 

al., 2009; Yung et al., 2009; Rönkkönen et al., 2010)。然而，實際上氣化產物之分布

情況，實需依據生質原料、反應載氣及操作溫度等不同條件而有所改變，其中，焦

油和焦碳的產生，不利於氣化反應效率及設備，同時亦會限制後段氣化應用的廣泛

性。當氣化反應過程，產生較大量的液態焦油或固態焦碳時，表示氣化反應之氣相產

物減少，亦即氣化反應效率不彰。一般而言，焦油係指分子量大於苯(benzene)之單

環到5環的芳香族化合物、含氧有機化合物和複雜多環芳香烴(Nordgreen et al., 2011, 

Xu et al., 2010, LopamudraDevi, 2003)，且其具有較易冷凝的特性，易造成設備後端

管線的堵塞，並且降低合成氣應用之品質。因此，為減少設備管線堵塞與提昇合成氣

後續應用之可能性，許多研究著重於降低合成氣之焦油濃度與其最佳化之應用方法

(Sato and Fujimoto, 2007; Liu et al., 2010; Azharuddin et al., 2008; Abu El-Rub, 2004; 

Rönkkönen et al., 2010; Yung et al., 2009; Gusta et al., 2009; Xu et al., 2010)。

現階段合成氣中焦油去除方法，大多以傳統分離技術為主，主要包括洗滌塔、旋

風集塵器及袋濾式集塵器等。上述之空氣污染控制設備，雖能有效去除液態有機物(焦

油)及粒狀污染物外，然其因操作於相對低溫條件下，因此，對於高溫合成氣後續應用

於內燃機、氣渦輪機或甲醇合成等高溫操作程序，則有能量損失及增加操作成本等疑

慮(Boerrigter and Rauch, 2005; Göransson et al., 2011)。因此，發展高溫爐內催化氣化

反應程序，除期能有效提升氣化產能效率外，亦期進一步達到焦油減量之目的。

2.1 催化劑種類及其應用

一般而言，催化劑可分成具有催化活性之材料、基材及促進劑(promoter)3大部

分。其分類依據如下(Petrov, 2002; Anis and Zainal, 2011)：1.具催化活性之材料：高

催化活性、高選擇性、適當孔隙結構、生命週期長、容易再生、良好熱穩定性、高熱

傳導性及低成本等特性；2.基材：高比表面積、能夠穩定披覆材料、多孔結構、不會

與反應介質反應、良好機械強度、良好熱穩定性、抵抗燒結、再生過程具穩定性及低
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成本等；3.促進劑：通常會以單一物質進行添加，並且顯著影響催化劑性質，如增加

催化活性及減緩催化劑失活等(Łamacz et al., 2011)。

由於氣化過程除需在高溫環境下進行外，未來是否能夠規模較大之商業化運轉，

亦是重要的考量因素，因此，催化劑的特性應同時具有高活性、高熱穩定性、低成本

及可再生等特性。文獻根據元素週期表中各元素之特性，歸類各元素可能作為催化劑

之可行性(Yung et al., 2009)，其中 Fe、Ni、Co、Pt、Ir、Rh 等元素，屬於具催化活

性物質之元素(Rönkkönen et al., 2010, Di Felice et al., 2011, Zhang et al., 2006, Hurley 

et al., 2010)，而 Al、Zr、Si 及 Ti 等元素，則可作為催化劑基材之元素(Azadi et al., 

2011, Wu and Williams, 2010, Rönkkönen et al., 2010, Kang et al., 2011)，至於 Ni、

Ru、Pt、Pd、Rh 等元素，則可作為促進劑之用途。

文獻指出生質物氣化過程使用之催化劑，大致上可分成天然礦物型和合成型催

化劑，常見礦物型催化劑則為白雲石、橄欖石、黏土、鐵礦及石灰石等；而合成型催

化劑為焦碳及金屬型催化劑等。一般而言，礦物型催化劑具有價格低廉、蘊藏量豐

富、容易取得等優點，然而，活性較低、機械強度低(橄欖石除外)、容易毒化、生命

週期短，亦是礦物型催化劑的缺點(Rapagná, 2000)。Rapagná 等人(2000)研究利用石

英砂、煅燒白雲石、橄欖石進行生質物蒸氣氣化試驗，探討生質物氣化過程之焦油轉

化，結果顯示煅燒白雲石和橄欖石對於焦油轉化活性相近，然煅燒白雲石的機械強

度明顯低於橄欖石；由於煅燒白雲石在氣化過程較易受到磨損，粒狀污染物產生量較

大，致使下游空氣污染控制設施之阻塞與壓降增加，使用週期有降低之虞。文獻同時

指出礦物型催化劑活性，會受到本身所含之無機物質(如鹼金屬、鹼土金屬及鐵等)影

響，其中鹼土金屬可提供氣化反應之活性表面，當提高催化劑之 Ca/Mg 比，可明顯增

加氣化反應的活性。研究同時發現增加催化劑中鐵的含量，也能夠增進氣化成效，然

礦物型催化劑較易受到焦碳堆積而失去活性(Abu El-Rub, 2004)。

文獻研究利用礦物型催化劑、金屬氧化物或焦碳，進行改質或製備為合成型

催化劑，期達到較高的焦油轉化活性、氣體選擇性(增加  H2 產量)及抵抗毒化等功

效(Wang et al., 2011; Adamska, 2010; Di Felice et al., 2011; Wu and Williams, 2010; 

Łamacz et al., 2011)，然而，研究結果發現合成型催化劑，往往成本均較一般礦物型
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催化劑為高，其中合成型催化劑尤以鎳基、鐵基、鹼金屬型及貴重金屬型等催化劑較

為常見(Zamboni et al., 2011; Di Felice et al., 2011; Wu and Williams, 2010; Melo and 

Morlanés, 2005)。一般而言，金屬型催化劑的活性普遍比其他類型之催化劑為高，並

可利用不同種類的金屬和基材進行製備，甚至是添加促進劑來改質，以達到具有最高

之焦油轉化活性、較長之生命週期及增加催化劑失活的抵抗能力等。表1為彙整不同

催化劑之優缺點比較說明。

表 1 常見之催化劑優缺點比較

催化劑 優點 缺點

鍛燒白雲石 焦油轉化活性較高、能夠吸收產氣中

CO2、蘊藏量豐富

Ca 和 Cl 反應使熔點降低、易

碎裂

橄欖石 抵抗磨損能力佳—適用於流體化床、

蘊藏量豐富、熱穩定度高

活性低於白雲石

黏土 便宜、廢棄無害性、蘊藏量豐富 熱穩定度低、活性低於白雲石

鐵礦 蘊藏量豐富、抵抗磨損能力佳—適用

於流體化床、熱穩定度高

活性低於橄欖石

鎳基 高蒸氣重組活性、增加 H2 產量、焦油

轉化活性高

容易受碳堆積而失活、容易受

硫毒化

鐵基 廢棄無害性、較鎳基催化劑便宜、可

用於 F-T 合成、抵抗碳堆積

活性低於鎳基催化劑

鹼金屬 蘊藏量豐富、生質物本身內含鹼金屬

物質

活性較低、熱穩定性差、造成

催化劑毒化、易於流體化床產

生結焦現象

貴重金屬 蒸氣重組活性較高、焦油轉化活性

高、增加合成氣(CO+H2)產量、生命週

期長、抵抗碳堆積

價格昂貴

參考文獻：�Zamboni et al., 2011, Nordgreen et al., 2011, Hurley et al., 2012, Atong et al., 2011, Di Felice et al., 2011, Z. Abu El-
Rub, 2004, Sato and Fujimoto, 2007.
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2.2 鐵/鎳基催化劑對生質物氣化產能之影響

金屬型催化劑通常藉由將金屬氧化物披覆於基材，以強化其催化劑特性。本節主

要是探討各種合成金屬型催化劑對於氣化過程之影響，其中，又尤以鎳基/鐵基催化

劑為主要應用催化劑。現階段鎳基催化劑已廣泛應用於石油化學工業，通常被用來重

組甲烷和萘，對於焦油轉化活性也較高，因此，經常作為氣化過程中之催化劑使用。

至於鐵基催化劑亦是漸漸受到矚目之金屬型催化劑，相較於鎳基催化劑，其具有無害

性、蘊藏量豐富及容易處置等優點。

2.2.1 鐵/鎳基催化劑之催化機制

應用催化劑於氣化系統中，能夠降低氣化反應之活化能，加速氣化反應並提高固

體燃料之轉化率，進而產生較大量之合成氣。在催化劑中之活性金屬與基材選擇，對

氣化反應扮演著相當重要的角色，其中酸性金屬氧化物(Al2O3)和金屬或金屬氧化物對

於碳氫化合物脫水反應(dehydration)的產物就會有所不同(Rhodes, 1995)。當酸性金

屬氧化物進行碳氫化合脫氫反應時會產生 CO 和 H2O ；而金屬–金屬氧化物則是產生

CO2 和 H2。

鎳基催化劑能夠提供碳氫化合物重組過程，氧化還原的活性位置(Haber, 1991)，

Azadi et al.(2011)研究利用鎳基催化劑中探討甲烷重組過程之氧化及還原反應，反應

結果如下之反應式，其中鎳基催化劑一開始會進行甲烷乾重組反應(反應式8)，將氧化

鎳還原成活性金屬鎳，並同時將甲烷轉化成 CO 和 H2。產生之 H2(反應式9)和 CO(反

應式10)會接續與其他氧化鎳進行反應，進一步形成還原金屬態和 CO2 和 H2O，當足

夠的活性金屬鎳被還原後，會接續進行甲烷蒸氣重組(反應式11)。然而，反應式(8)-

(11)是一連串的連鎖反應，也就是自動催化反應(autocatalytic reaction)。其中，當蒸

氣分壓太大時，有可能造成蒸氣占據金屬鎳的活性位置，或與金屬鎳進行反應形成氧

化鎳，因此，提高了金屬鎳形成之活化能並降低金屬鎳之形成量，進而阻礙了反應式

(8)-(11)的連鎖催化反應，造成催化劑活性減少之情形(Azadi et al., 2011; Richardson, 

2003)。
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CH4+ NiO→�CO+ 2H2+ Ni0 (8)
H2+ NiO→�H2O+ Ni0 (9)
CO+ NiO→�CO2+ Ni0 (10)
CH4+ H2O+ 4Ni0→�CO+ 3H2+ 4Ni0 Methane steam reforming (11)  
H2O+ Ni0→�H2+ NiO (12)

文獻研究亦針對鎳重組碳氫化合物之反應機制，研究指出碳氫化合物在 Ni0 之活

性位置(以下表示成＊)反應如下式，其中第一步會經由碳氫化合物吸附(反應式13)和

多重脫氫作用(反應式14)之反應，形成活化碳(C*)；同時，Ni0 亦會分離水形成活性

氧(O*)及 H2(反應式15)。此時，由碳氫化合物產生之活化碳會受到來自水之活性氧而

氧化，形成 CO＊(反應式16)，並脫附形成 CO 氣體(反應式17)，同時提供兩個活性位

置。CO 也有可能會與活性氧(O*)反應形成 CO2 氣體(反應式18)。反應式(15)及反應式

(18)分別為蒸氣重組(SR)及水氣轉換反應(WGS)(Łamacz et al., 2011)。其他文獻結果

亦指出在分解任何碳氫化合物過程中，一開始會先打斷環狀 C-C 和 C-H 鍵結，此行

為將導致低脂肪族及芳香碳氫化合物之形成，之後，一連串之分解及重組反應，逐步

將生質物中之碳氫化合物分解形成氣體產物(Devi et al., 2005)。

CmHn+ (n+m)＊→�nC＊+ mH＊ (13)
H＊�+ H＊→�H2 (14)
H2O + ＊→�O＊+ H2 (15)
C＊ + O＊→�CO＊+ ＊ (16)
CO＊→�CO+ ＊ (17)
CO + O＊→�CO2 +＊ (18)

在生質物氣化反應之氣氛環境，鐵基催化劑中不同鐵物種之氧化數，將影響生質

物之氣化反應成效，研究指出 Fe0 及 Fe3O4 為焦油轉化及水氣轉換反應(WGS)較具活

性之反應物種(Nordgreen et al., 2006, Rhodes et al., 1995)，圖1為不同氧化還原條件

下，不同反應溫度條件之鐵物種變化情形(Di Felice et al., 2010)，當氣化環境之氣體

分壓 Pred/Pox<0.5 或是 Pred/Pox>2.5，則鐵物種主要以 Fe3O4 和 Fe0 物種存在為主，

氣化反應之產能效率較佳。Virginie et al. (2010a)研究利用物種鑑定分析方法，探討

H2–H2O 比例變化對橄欖石中鐵物種之變化，結果顯示 H2 的存在，有助於含鐵化合物

還原成金屬鐵物種之重要因素，其中以 H2/H2O=1.5 時，催化劑中金屬鐵(Fe0)物種之

形成最為明顯。
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圖 1 氣化過程催化劑含鐵物種與產氣變化 (Di Felice et al., 2010)

氣化反應過程之不同氧氣潛勢(oxygen potential)及溫度條件，對催化劑中鐵物

種之變化，亦有明顯之影響，相關物種變化之影響如圖2，其中在溫度較低或產氣中

CO 濃度較高之條件下，碳堆積(carbon deposition)之情形最為明顯。當氣化反應在

850℃以上之反應條件下，若將催化劑中之鐵物種，以形成具有活性之金屬鐵為主，

則須將氧氣潛勢控制在0~2.5之間，亦即氧氣供給量較低，將氣化反應系統控制在還

原氣氛。另若以形成具活性之鐵氧化物 Magnetite(Fe3O4)為主要物種時，則氧氣潛勢

可控制在0.5~1之間。整體而言，當氧氣潛勢較高時，氣化反應趨向於氧化作用，催

化劑之含鐵化合物，主要氧化為 Hematite(Fe3+)之物種。當氧氣潛勢小於1時，含鐵化

合物則會由 Hematite 還原成 Wustite(Fe2+)，甚至還原成金屬鐵(Fe0)。此外，當氧氣

潛勢控制在較低範圍時，亦即表示氣化反應處於較為激烈之還原條件，氣化反應產生

之 CO 含量高，則易形成焦碳，且若氣化反應溫度降低，其焦碳堆積之現象愈為明顯

(Nordgreen et al., 2011)。

在還原條件下，不同溫度對於不同鐵物種還原成金屬鐵之還原途徑亦不盡相同，

文獻指出，當溫度介於350~500℃，還原反應為 Fe2O3
(3+) → Fe3O4

(2.5+)，當溫度提高至

500~900℃時，還原反應則以 Fe3O4
(2.5+) →α-Fe 為主(Virginie et al., 2010b)。此外，

其他研究指出催化劑鍛燒時，增加鍛燒溫度，可促進鐵擴散至催化劑基材之內部，降

低催化過程中表面鐵燒結及碳堆積失活之情形，同時，因高溫過程形成之鐵物種較為
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穩定。由此可知，增加催化劑之鍛燒溫度，將有助於還原反應之進行(Di Felice et al., 

2010; Virginie et al., 2010b)。

催化劑在高溫氣化環境下進行催化重組過程，易受碳堆積、毒化及燒結等因素影

響，導致催化劑老化或是失去活性等功能喪失問題，表2為催化劑常見之失活問題彙

整。催化劑之使用週期評估，係指從催化劑使用開始、經再活化程序後，催化劑恢復

部分活性後重複使用，直至催化劑廢棄處置(Xie et al., 2010; Rönkkönen et al., 2010; 

Łamacz et al., 2011; Spencer and Twigg, 2005)。

圖 2 氧氣潛勢及溫度對催化劑中含鐵物種之變化 (Nordgreen et al., 2011)

表 2 催化劑常見之失活因素彙整

種類 現象 影響

物理 顆粒碎裂 爐床流失、設備堵塞

熔融 活性表面積減少

熱穩定性 活性物質揮發 活性物質減少

相態改變 活性表面積減少

燒結 活性表面積減少

化學 形成新物種 活性物種和表面積減少

毒化 活性表面積減少

碳堆積 活性表面積減少

參考文獻：改編自 Spencer and Twigg., 2005
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文獻研究指出鐵-橄欖石催化劑在流體化氣化反應過程中，催化劑會與床砂激烈

磨損，致使催化劑之鐵含量有減少之趨勢(Rapagnà et al., 2011)。此外，由於不同金屬

對於溫度之穩定性不同，其中 Ni–CeO2 催化劑在長時間氣化反應後，會發生燒結作用

而失去活性(Zhang et al., 2006)。然若基材材料為 MgO，因 NiO 與 MgO 之晶格參數

(lattice parameter)及鍵結距離(bond distance)相近，造成催化劑與基材間產生良好之交

互或固熔作用，致使催化劑內含之 NiO 雖較難還原成金屬 Ni。然而，金屬鎳不會因

集中於基材表面而造成嚴重之燒結現象，同時，氣化反應之過程，會因產生 H2 而將

共熔於 MgO 之 NiO 還原，透過發生於固-氣邊界之還原反應，形成零價鎳，不僅可減

少催化劑之燒結現象，亦提供較好之催化活性(Di Felice et al., 2011; Ruckenstein and 

Hu, 1995)。

一般而言，在催化劑活性良好情況下，生質物中含碳物質及含氧物種，在進行

氣化反應過程，將產生羰基(-COOH)及碳酸鹽(-CO32-)物質，因此，有助於催化劑表

面之碳堆積現象之去除。然而，生質物中之含硫成分，在氣化反應過程將促使金屬催

化劑之活性位置，反應生成金屬硫化物(Rostrup-Nielsen et al., 2002)，導致催化劑活

性位置減少，亦即催化劑受硫毒化之影響。此外，氣化反應過程可藉由提高溫度、添

加蒸氣、選用特定基材及高抵抗性之活性金屬等方式，有效改善催化劑之碳堆積問題

(Xie et al., 2010 ; Rostrup-Nielsen et al., 2002; Sato and Fujimoto, 2007; Łamacz et al., 

2011)，文獻研究指出 Ni 和 Fe 即是較具活性且能抵抗碳堆積的活性金屬(Di Felice et 

al., 2011)。Xie et al. (2010)研究利用 Ni-Rh-CeO2-Al2O3 催化劑探討不同溫度對碳堆

積之影響，研究結果顯示，在較高反應溫度條件下，催化劑之碳堆積去除效果較佳，

且催化劑中鎳金屬結晶顆粒愈小，碳就越難堆積於催化劑表面，同時產生 H2 的選擇

性愈大，生質物轉化之活性亦愈高，催化劑之使用週期也較長(Rostrup-Nielsen et al., 

2002; Kong et al., 2011; Guo et al., 2008)。催化劑的基材改為 CeO2-Al2O3 時，研究發

現 Ce 具有較高的氧氣儲存能力，能夠提供晶格中氧含量，促進碳之氣化反應(Łamacz 

et al., 2011; Xie et al., 2010)，因此，碳堆積之現象明顯較低。

文獻研究利用金屬-鈣基作為催化劑兼具有吸收 CO2 之功能，在氣化反應過程，

鈣基催化劑(如CaO)會與 CO2 反應形成 CaCO3，同時促進水氣轉移(water gas shift, 
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WGS)反應，趨向產生較多 H2 之反應方向(Di Felice et al., 2011; Wu and Williams, 

2010; Di Felice et al., 2009)。Wu and Williams(2010)利用 Ni-Mg-Al-CaO 催化劑進行

再生試驗，結果顯示前述之催化劑經過5次重複再生程序後，其基材結構並無明顯變

化，且產 H2 潛勢仍可維持在 70wt% 左右。然而，再生溫度對於再生試驗結果，則有

顯著影響，當再生溫度 750℃ 時，再生催化劑仍能夠維持其轉化活性及氫氣產量，然

當再生溫度若提高至 850℃ 時，則催化劑基材之含鈣物種，將因燒結之故，致使氫氣

產量會大幅下降。鎳基催化劑及白雲石共同作為甲烷蒸氣重組催化反應及吸收 CO2，

結果顯示催化劑可藉由再生過程中回復其活性，且在多次再生試驗後，催化劑仍可保

持其催化之反應活性(Di Felice et al., 2009)。研究同時發現鐵基(Fe-CaO 及 Fe-(CaMg)

O)催化劑，亦具有催化及吸收 CO2 之功能，然催化劑隨著反應時間及再生試驗後，其

轉化活性呈現逐漸下降之趨勢。Rapagnà et al. (2011)研究利用合成鐵-橄欖石催化劑進

行生質物之氣化反應，在連續 80~154 小時之流體化床氣化反應過程，試驗之催化劑

均保持其轉化活性，且對於焦油減量及氣體產量，均較純橄欖石為高。其他研究文獻

結果亦顯示，鐵-橄欖石催化劑之轉化活性相當穩定，在30小時之蒸氣重組甲苯反應

過程，其轉化率平均可達 90% 左右(Virginie et al., 2010b)。

2.2.2 催化劑對焦油減量及氣化產能效率提升之成果彙整

催化劑應用於生質物之氣化過程，具有降低反應之活化能、提高碳轉化效率、減

少焦油產生及提高合成氣體之產量等功效，同時氣化反應若在無催化劑條件下，氣化

溫度需大於 900℃ 以上，才能有效提供焦油重組過程吸熱反應所需之熱源，且其反

應活化能一般均大於 250~350 kJ/mol，當使用催化劑後，能夠在較低氣化溫度即達到

相同之轉化活性(Xu et al., 2010, Świerczynski et al., 2008)。文獻研究利用鐵基催化

劑(Fe-olivine)探討生質物氣化過程之焦油重組反應成效，結果顯示焦油轉化活性由單

純使用橄欖石之 39% 提升至 91%，此與催化劑中α-Fe2O3 及 MgFe2O4 於氣化反應過

程形成較具活性之金屬鐵物種有關(Virginie et al., 2010a)。應用金屬鐵作為催化劑，

在樺木氣化後之焦油重組試驗結果顯示，焦油減量成效從無催化劑之焦油產量19 mg/

g biomass 降至使用催化劑之 2 mg/g biomass，焦油減量率達 89.5% (Nordgreen et al., 
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2006)。一般而言，催化劑內含之金屬鐵較氧化型態之鐵物種，具有較佳之焦油轉化

活性及焦油減量效果，同時焦油物種在催化劑重組去除之難易度分析結果，依序為苯

(benzene)>甲苯(toluene)>>蒽(anthracene)>>芘(pyrene)>萘(naphthalene)，其中以萘為

生質物氣化過程最常見且含量較多的物種，研究結果亦得知金屬鐵基催化劑在 850℃

之氣化條件下，對萘之轉化率可達 80% 左右(Rapagnà et al., 2011; Di Felice et al., 

2011; Nordgreen et al., 2011)。催化劑中不同之鐵物種，亦會影響焦油之轉化效果，

研究結果顯示醋酸鐵(Fe2+)製備之催化劑，對於甲苯轉化之活性，略高於硝酸鐵(Fe3+)

製備之催化劑，此係硝酸鐵會與基材之 CaO 反應形成較穩定之褐鐵礦(Ca2Fe2O5)物

種，而醋酸鐵則是形成較具活性之赤鐵礦(Fe2O3)(Di Felice et al., 2010; Zamboni et al., 

2011)。然而，硝酸鐵製備之催化劑具有較好的熱穩定度，同時醋酸鐵製備為催化劑

之成本較高，因此，選擇製備催化劑之鐵基來源，仍需進一步針對其最佳可行性進行

評估。

此外，有學者利用不同鎳金屬前驅物(硝酸鹽、氯鹽、醋酸鹽)浸漬橄欖石催化劑

進行甲苯蒸氣重組，以評估催化劑對於焦油減量之影響。結果顯示硝酸鹽類之鎳前

驅物對於甲苯轉化率(99%)最高，其次是醋酸鹽(82%)。主要原因是硝酸鹽類在經過

1,100℃鍛燒後能夠使鎳完全披覆在基材上，並完全提供其轉化活性；醋酸鹽類則是因

為其溶解性不佳而降低其浸漬效果，使得實際上催化劑之鎳含量只有理論值之70%左

右，造成其轉化活性較低之情形；氯鹽類則顯示最低之轉化活性，可能是因為氯鹽在

此鍛燒溫度下無法有效進行揮發所造成(wierczyński et al., 2007)。研究利用 Ni-MgOx-

CaO1-x 作為甲苯重組之催化劑，發現氣化反應溫度在700℃以上，即能夠完全轉化甲

苯。

催化劑之製備方法亦會影響焦油重組之效果，其中機械混合及浸漬方法之影響結

果顯示，利用機械混合法合成之催化劑對於甲苯轉化和 H2 的選擇性都比浸漬法之成

效佳，其原因可能為機械混合法之催化劑具有較佳之散布性，因而有較佳之反應接觸

面積(Li et al., 2010)。Zamboni et al.(2011)研究亦利用不同方法合成 Fe-CaO 之催化

劑，結果顯示利用機械混合法能夠避免形成穩定型態之褐鐵礦(Ca2Fe2O5)，而主要以

較具活性之赤鐵礦(Fe2O3)存在為主。
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添加鐵基催化劑對焦油產量之影響，相關研究文獻亦指出與爐床差異有關，其中

流體化床較固定床具有較好的熱傳效率及氣-固接觸反應效率，因此，在不同之金屬

(Fe、Ni、Co、Ru)催化劑條件下，生質物之氣化產能效率有顯著之提升，焦油產量明

顯從無添加催化劑條件下之 44.2wt%，降低至添加催化劑條件之 23.9~29.7wt%。焦

油減量之成效，亦會隨生質物氣化反應溫度之增加而減少，當氣化反應溫度增加時，

整體氣化反應產能之效率會增加，生質物中之有機物將會轉化成液態及氣態之產物

(Hurley et al., 2010; Hurley et al., 2012)。

應用鐵/鎳基催化劑於生質物氣化過程，將能有效增加焦油之重組，提升產氣量及

產能效率，然而，在合成氣應用過程中，氣體品質對於氣體應用之廣泛度及效益，均

有較大之影響，因此，本節彙整與說明利用鐵/鎳基催化劑提升生質物於氣化過程之產

氣品質及其可能之影響。表3為彙整相關文獻研究針對鐵/鎳基催化劑，對生質物氣化

產能效率之比較，結果顯示添加催化劑對提升生質物氣化產能確有其正面之助益。
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表 3 金屬催化劑之焦油減量及產氣變化彙整

Catalyst(a-bc) Feedstock Temp. 
(℃) Tar reduction Syngas improvement

--Fe Swedish birch 800 89% NA.
OlivineFe Toluene 825 91% H2 35% to 49%
OlivineFe Toluene 825 95% H2 30 to 60%
OlivineFe Almond shell ~820 3.67% H2 39 to 53 vol. %
DolomiteNi Eucalyptus saligna 900 NA. H2 46 to 55 mol. %
γ-AluminaNi-Rh

Ce JP-8 ~500 ~100% 75 mol. % H2

DolomiteNi Toluene 850 ~100% 65~70 mol. % H2

CaONi Toluene 850 ~100% 65~70 mol. % H2

DolomiteFe Toluene 850 40~55% NA.
CaOFe Toluene 850 25~50% NA.
MgOFe Toluene 850 15~60% NA.
OlivineNi Toluene 850 99% 78 % H2

ZrO2
Ni Toluene & Naphthalene 900 ~100% H2,out/ H2,in >1.1

--Fe pine sawdust 700 46% YGas 15 to 25 wt%
(CO2 free)

--Ni pine sawdust 700 33% YGas 14. to 65 wt%
(CO2 free)

CaO-MgONi Toluene 800 100% 80%H2, H2/CO~ 3.5
ZrO2

NiCe Toluene 800 100% 80%H2, H2/CO~ 2.5
ZrO2

NiCe 1-methylnaphthalene 900 80% 80%H2, H2/CO~ 4.6
LiFePO4 Glycerol 800 88% 85%YGa, H2/CO~1.4
LiFePO4

Ni Glycerol 800 73% 77%YGa, H2/CO~1.4
--NiCaO Woody biomass 750 NA. 45 vol. % H2

--NiCaO RDF 750 NA. 40 vol. % H2

γ-AluminaNi benzene 700 83% 70 mol. % H2

ZrO2
Ni benzene 700 39% 64 mol. % H2

CeO2
Ni benzene 700 58% 71 mol. % H2

ZrO2
Ni

CeO2 benzene 700 87% 69 mol. % H2

γ-AluminaFe Rice husk 700 ~100% 31 vol. % H2

Remark; a: supporter; b: catalytic component; c: promoter; reference: Nordgreen et al., 2006; Virginie et al., 2010a; Virginie et al., 
2010b; Rapagnà et al., 2011; Corujo et al., 2010; Strohm et al., 2006; Di Felice et al., 2011; Świerczyński et al., 2007; Rönkkönen et al., 
2010; Hurley et al., 2010; Li et al., 2010; Łamacz et al., 2011; Atong et al., 2011; Kobayashi et al., 2011; Xu et al., 2012.
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文獻研究將活性金屬直接浸漬於生質物，結果發現對於氣化反應過程之焦油減量

及氣體產量提升(尤其是 H2)，皆有顯著的影響(Bru et al., 2007)。Hurley et al.(2010)研

究利用 CO2 為氣化反應之載氣，結果顯示生質物上浸漬不同之活性金屬，對於產氣效

率均有顯著之提升。Atong et al.(2011)研究利用合成橄欖石(LiFePO4)、鎳披覆合成橄

欖石(Ni–LiFePO4)及無催化劑之試驗條件，探討甘油重組之成效比較，結果顯示使用 

LiFePO4 或 Ni–LiFePO4 對於氣化過程不同溫度條件下，氣體產量均可達到 75~85%的

比例，此係催化劑中之鐵基及鎳基活性金屬提供足夠之活性位置，而增加氣化反應產

生 H2、CO 及 CH4 含量。

礦物型催化劑中之 CaO，具有吸收氣化反應過程形成之 CO2，達到 CO2 減量及

增加 H2 產量之重要功效，然 Wu and Williams (2010)研究利用合成 Ni-Mg-Al-CaO 之

催化劑，進行塑膠(PP)之熱分解反應，探討 CO2 減量及產氣變化，結果顯示催化劑並

無顯著達到增加 H2 產量及 CO2 減量之效果，研究推論高溫氣化反應過程，CaO 雖可

與 CO2 反應生成 CaCO3，然在高溫反應過程中，亦同時進行 CaCO3 之逆反應，亦即

氣化反應過程亦將還原成 CaO，因此，氣化反應之 H2 產量增加及 CO2 減量之效果不

如預期。催化劑之含鈣物種選擇及其表面積，均是影響 CO2 吸附能力之重要影響因素

(Zamboni et al., 2011)。

文獻研究利用氧化鈣及市售鎳基催化劑作為二階段之催化爐床，探討木材生質物

及垃圾衍生燃料(RDF)之氣化反應，結果顯示在 750℃ 之流體化床氣化後之產氣重組

結果顯示，焦油濃度及產氣中 CO2 含量，隨著氧化鈣/鎳基催化劑之添加比增加而降

低，而產氣組成中之 H2 含量則隨催化劑比例之增加而增加，此係催化劑中之 CaO 能

夠吸收反應系統之 CO2，並促進 H2 生成之故(Kobayashi et al., 2011)。此外，研究結

果亦顯示木材生質物之氣化成效較垃圾衍生燃料為佳，此係木材生質物在相對低溫

時，會產生酸性木醋液，易被強鹼性之 CaO 吸收，因此，氣化反應過程有較佳之轉

化效果(Mansur et al., 2011; Kobayashi et al., 2011)。
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三、合成氣之後端應用

生質物氣化過程中會產生大量的氣體產物，根據其氣體組成不同，後端應用之範

圍也不同。有學者根據不同氣化溫度，將產生之氣體產物分成兩大部分，如圖3所示

(Boerrigter and Rauch, 2005)。其中主要以生質氣及生質合成氣2種，其中生質氣係指

生質物經過氣化溫度(<1,000℃)所產生之氣體。其氣體組成大約 50% 為 H2 和 CO，而

其他部分則是為 CH4 及其他芳香族碳氫化合物，因此，其應用之範圍傾向於低應用限

制之技術，例如燃燒產生電力及合成天然氣(synthetic natural gas, SNG)等。至於生質

合成氣則是指生質物經過較高之氣化溫度(>1,200℃)，或使用催化劑反應條件下所產

生之氣體。此時，生質物幾近轉化成 CO 和 H2，因此，其氣體性質與化石燃料轉化之

氣體組成較為相似，故可作為取代化石燃料之用。由於在較高品質之合成氣情況下，

後端之應用範圍也較廣泛，例如 F-T 合成、H2 應用及化學品工業等。

從圖3可看出，將生質物氣化之產氣作為直接進行燃燒產生熱、動力及電力之用

途時，生質氣會是較佳之選擇，而非生質合成氣，因為將生質物轉化成生質氣之能源

效益會較轉換成生質合成氣高；相對的，對於應用在化學品、燃料等合成用途時，則

需要較高品質之生質合成氣(Boerrigter and Rauch, 2005)。由於未來生質物氣化發展過

程中，通常會應用催化劑使合成氣達到較高之品質，也就是生質合成氣。因此，主要

以 H2+CO 為主，圖4為商業可行之 H2+CO 各種應用用途(Milne et al., 1998; Thomas, 

2009; Zhang, 2010)。

圖 3 不同合成氣種類之應用(Boerrigter and Rauch, 2005)
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圖 4 生質物氣化合成氣之應用範圍

對於各種生質物氣化之後端應用來說，基本上皆須經過各種方式之淨化技術來

達到符合應用之限制。有學者指出，合成氣中主要之污染物為鹼金屬、與燃料鍵結之

氮、粒狀污染物、硫、氯及焦油，這些污染物之特性如表4。氣化過程中所衍生之焦

油會對於後端應用造成腐蝕及阻塞之問題，且欲將合成氣進行壓縮或管線運輸時，其

焦油含量並須予以規範。此外，生質物中所含之微量鹼金屬、硫、氯及氮在經過氣化

過程後，亦會存在於合成氣中，並導致後端應用上之問題及環境污染，甚至會使得化

學品合成所使用之催化劑失去活性。當合成氣中含細小之焦碳、灰等粒狀污染物時，

對於後端應用亦會造成毀損之問題(Abu El-Rub, 2004; Xu et al., 2010; Zhang, 2010; 

Göransson et al., 2011)。

有鑑於此，許多學者也針對各種應用方式對於生質物氣化產生合成氣中所含之污

染物限制進行定量之研究(如表5)，根據不同文獻中，相同應用方式隨著不同種類之設

備對於污染物之容忍度亦會不同，而表中所列之數據為引用文獻中之最低限度數值。

其中，以直接進行燃燒產熱之應用型態，所規範之限值較為寬鬆，對於各種污染物之

容忍程度亦較大；相對的，對於應用在化學品合成或是氣體渦輪方面，限制之規範則

較為嚴苛，所要求之合成氣品質也較高。
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表 4 合成氣中污染物對於後端應用之影響

污染物 特性 解決方式

焦油 阻塞後端之設備及管線
造成金屬之腐蝕

催化重組、裂解、冷
凝、機械分離、去除等

鹼金屬 高溫之金屬腐蝕現象
造成反應器產生結焦(agglomeration)現象

冷凝、過濾、吸收

與燃料鍵結之氮 燃燒後容易產生 NOx 造成潛在之逸散問題
催化劑易受含氮化合物之影響

使用純氧作為載氣

硫與氯 造成嚴重之空氣污染
酸性腐蝕現象
嚴重之催化劑失活

碳酸鈣和碳酸鎂捕捉、
洗滌塔

粒狀污染物 造成金屬物質之沖蝕現象
造成反應器內部污損
環境污染

過濾、洗滌塔

參考文獻：Zhang, 2010, Göransson et al., 2011, Martínez et al., 2012

表 5 各種後端應用對於生質物氣化衍生污染物之容忍度

焦油
(mg/Nm3)

粒狀污染物
(mg/Nm3)

鹼金屬
(mg/Nm3)

含氮
化合物

S Cl H2/CO

內燃機 10-500 <50 - - - - -

氣體渦輪 <30 0.1-120 <0.1 <1ppmV - -

壓縮機 50-500 - - - - - -

化學品合成 <0.1 <0.02 - - <0.1 mg/
Nm3

<0.1 mg/
Nm3

>1

F-T合成 低於露點 完全去除 <10ppbv <1ppm <1ppm <10ppbv >0.6

燃料電池

質子交換膜 - - - - - - CO <10 ppmv

磷酸 烯烴<0.5% - - < 0.2 mol% <20ppm 4ppm CO <10 ppmv

熔融碳酸鹽 - 10 ppmv - < 1vol% 0.1 ppm <0.1 ppm -

固態氧化物 - - - < 5,000 
ppm

<1 ppm <1ppm -

-: 無數據；參考文獻: Hasler, 1999, Göransson et al., 2011, Milne et al., 1998, Spath and Dayton, 2003, Dayton et al., 2001.
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四、結論與建議

1.  為提升生質物氣化產能效率，必須解決衍生焦油之問題，其中，利用催化劑能夠有效

增進焦油重組，進一步提升整體氣化產能成效。

2.  各種催化劑皆有其優劣，其中，鎳基催化劑則因其具有高水氣轉化活性，為目前已廣

泛應用於蒸氣重組及焦油重組之催化劑種類；鐵基催化劑則具有價格低廉、無害及高

焦油轉化活性之特性，是目前具發展潛力之催化劑種類。

3.  催化劑毒化是目前催化劑應用上限制，然而，就常見之硫毒化而言，其毒化現象為可

逆性之反應，故可藉由活化程序而恢復其催化活性。

4.  就後端合成氣應用角度而言，鐵基催化劑對於合成氣品質提升之成效仍有改善之空

間，因此，未來可藉由了解具活性之鐵物種及其形成條件，提供進一步提升鐵基催化

劑成效之參考。
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