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U形管式流化床中下行段颗粒流动特性研究
马健钧,高德宏,于浩然,王建英,李彦菊,胡永琪

(河北科技大学化学与制药工程学院,河北石家庄 050018)

摘 要:为解决煤热解过程中因荒煤气冷却冷凝造成的管道堵塞和废水处理难题,提出将煤热

解炉释放的高温荒煤气直接进行催化裂化,使其中的稠环化合物转化为低沸点的单环化合物,
并采用U形管式气固流化床作为裂化转化反应器。为研究该反应器内的颗粒流动特性,设计并

搭建了冷模实验装置,在较低床层密度条件下,测定了下行段和上行段的轴向压力分布,并考察

了颗粒循环量和空塔气速对下行段轴向与径向颗粒浓度(即颗粒加和总体积占反应器体积的比

例)及颗粒速度分布的影响。结果表明:下行段轴向压力自上而下逐渐增大,上行段则呈相反趋

势;下行段轴向颗粒浓度先升高后平缓,且整体高于相同操作条件下的独立下行流化床;轴向颗

粒速度沿流向逐渐降低;径向颗粒浓度分布呈现“密环”结构,颗粒速度在边壁处呈现下降的趋

势。初步揭示了U形管式流化床的颗粒流体动力学特性,对后续的实验研究和反应器工程放大

具有参考价值。
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Abstract:To
 

address
 

severe
 

pipeline
 

clogging
 

and
 

waste
 

water
 

issues
 

caused
 

by
 

tar
 

condensation
 

during
 

the
 

cooling
 

of
 

raw
 

coal
 

pyrolysis
 

gas,
 

direct
 

catalytic
 

cracking
 

of
 

the
 

hot
 

raw
 

gas
 

from
 

coal
 

pyrolyzer
 

was
 

proposed
 

in
 

this
 

study
 

to
 

convert
 

the
 

polycyclic
 

compounds
 

in
 

tar
 

into
 

low-boiling-point
 

monocyclic
 

compounds.
 

Furthmore,
 

a
 

U-bend
 

tubular
 

fluidized
 

bed
 

was
 

introduced
 

as
 

the
 

cracking
 

reactor.
 

To
 

analyze
 

the
 

particle-flow
 

dynamics
 

in
 

this
 

reactor,
 

a
 

cold-flow
 

model
 

experimental
 

setup
 

was
 

designed
 

and
 

constructed.
 

Axial
 

pressure
 

profiles
 

in
 

both
 

the
 

downer
 

section
 

and
 

riser
 

sections
 

were
 

measured
 

under
 

relatively
 

low
 

bed
 

densities.
 

The
 

effects
 

of
 

solid
 

flux
 

and
 

superficial
 

gas
 

velocity
 

on
 

the
 

axial
 

and
 

radial
 

distributions
 

of
 

solid
 

concentration
 

(the
 

ratio
 

of
 

the
 

total
 

volume
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of
 

particles
 

to
 

the
 

volume
 

of
 

the
 

reactor)
 

and
 

particle
 

velocity
 

in
 

the
 

downer
 

section
 

were
 

also
 

investigated.
 

The
 

experimental
 

results
 

indicate
 

that
 

the
 

axial
 

pressure
 

in
 

the
 

downer
 

section
 

increases
 

gradually
 

from
 

top
 

to
 

bottom,
 

while
 

the
 

opposite
 

trend
 

occurs
 

in
 

the
 

riser
 

section.
 

In
 

the
 

downer
 

section,
 

the
 

axial
 

solid
 

concentration
 

first
 

rises
 

and
 

then
 

plateaus,
 

exceeding
 

that
 

in
 

a
 

single
 

downer
 

under
 

equivalent
 

conditions.
 

The
 

axial
 

particle
 

velocity
 

decreases
 

in
 

the
 

direction
 

of
 

flow.
 

Radially,
 

the
 

solid
 

concentration
 

exhibits
 

a
 

“dense
 

annular”
 

structure,
 

and
 

the
 

particle
 

velocity
 

declines
 

near
 

the
 

wall.
 

This
 

study
 

offers
 

fundamental
 

insight
 

into
 

the
 

particle
 

hydrodynamics
 

of
 

the
 

U-bend
 

tubular
 

fluidized
 

bed,
 

providing
 

reference
  

for
 

subsequent
 

experimental
 

research
 

and
 

reactor
 

scale-up.
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  低阶粉煤分质利用是指通过热解将低阶粉煤转化为焦炭或半焦,同时,将释放的高温荒煤气经冷却和冷

凝分离得到焦炉煤气和煤焦油[1-2],最终所有产物均可分别进行高效利用。目前,在低阶(粉)煤热解工艺中,
高温荒煤气的冷却和冷凝一般采用氨水冷激或间接换热的方式[3]。由于煤焦油中除含有脂肪烃、芳香烃外,
还含有高沸点的稠环化合物[4-6],采用氨水冷激法会副产大量难以处理的含酚废水,而间接换热方式则因焦

油与粉尘共结,易引发设备堵塞的问题[7]。为解决上述问题,文献[8]提出热解炉释放的高温荒煤气不经降

温,直接在500~800
 

℃高温和催化剂作用下进行煤焦油组分的裂化和蒸汽转化,使煤焦油中的稠环化合物

转化为低沸点的单环化合物、CH4、CO及 H2,随后进行间接换热冷却降温、分离提纯和分别利用[3]。鉴于

高温荒煤气具有压力低[9]、粉尘多[10-11]、裂化转化温度高等特点,且裂化转化过程中易因积碳造成催化剂失

活,因此宜采用由反应器和再生器组成的循环流化床体系。
由提升管反应器和鼓泡流化床再生器组成的循环流化床系统在石油催化裂化过程中得到了广泛的应

用。在提升管反应器的基础上,研究人员提出了双提升管[12]、两段提升管[13]等多种改进措施,并已实现工

程应用。同时,针对固体颗粒顺重力场流动的下行床反应器开展了大量的实验研究和计算模拟[14]。LI
等[15]则进一步提出下行床-提升管组合反应器,床层在高密度下操作,用于石油催化裂化过程,以期生产更

多的轻油和低碳烯烃。鉴于目前热解炉释放的高温荒煤气的压力较低[9],且所含稠环化合物难以开环裂化,
文献[8]提出采用以U形管式流化床为裂化转化反应器和以鼓泡流化床为催化剂氧化再生器的循环流化床

组合。高温荒煤气与催化剂一起由下行管式流化床(下行段)的顶部向下流动,经底部U形弯管后从上行管

式流化床(上行段)的上部出口排出,随后在鼓泡流化床对催化剂进行氧化烧碳再生,实现催化剂的循环利

用。荒煤气在下行段中发生脱支链反应,利用气固近平推流特性抑制环状化合物过度稠化;在上行段分段引

入含少量氧气的水蒸气,与含有金属氧化物的分子筛催化剂共同作用,使多元环化合物发生氧化开环裂化反

应,生成沸点较低的单环或双环有机化合物。由于下行段入口与上行段出口高度差较小,甚至上行段出口可

低于下行段进口,气体在反应器中需克服的压头较小,因此 U形管式流化床特别适合压力较低的高温荒煤

气的裂化转化。
在冷模实验装置中开展气固流动特性测定是流化床反应器研究的基础,研究人员针对独立的上行床和

下行床开展了较为全面的实验和模拟研究[16-19],而对下行床与上行床组合的流化床研究十分有限。LI
等[15]在较高颗粒循环量(Gs,100~400

 

kg/(m2·s))的实验条件下,对下行床-提升管组合流化床的全床压

力、提升管和下行床的颗粒浓度(即颗粒加和总体积占反应器体积的比例)分布等进行了初步的测定。因高

温荒煤气中焦油组分体积含量仅为2%左右[20],本文所提出的 U形管式流化床反应器属于低密度操作,而
目前对于低密度下U形管式流化床中气固流动特性的研究鲜有报道。为了探究U形管式流化床内颗粒流

动特性及其与高温荒煤气催化裂化反应的匹配性,本文搭建了U形管式流化床冷模实验装置,并对U形管

式流化床下行段内轴向压力分布、轴径向颗粒浓度及颗粒速度分布进行了实验测定,同时与独立下行床进行

对比研究。根据荒煤气催化裂化和转化的特点,本实验在较低的床层密度(颗粒循环量10~22
 

kg/(m2·s))
下进行测定。

1 U形管式流化床实验装置及实验方法

U形管式流化床冷模实验装置包括U形管式流化床、2个固体颗粒储罐、气力输送管等装置(见图1)。
其中,U形管式流化床由内径102

 

mm、高度5.4
 

m的下行段和内径127
 

mm、高度5.2
 

m的上行段通过内

径70
 

mm、高度800
 

mm的U形弯管连接构成,并配备有内径100
 

mm、高度9.3
 

m的气力输送管。下行段
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图1 U形管式流化床实验装置图

Fig.1 Schematic
 

diagram
 

of
 

the
 

U-bend
 

tubular
 

fluidized
 

bed
 

experimental
 

setup

顶部设有环形多管喷射气体分布器。上行段和气力输

送管出口均设有快速分离器和旋风分离器。U形弯管

段底部左侧设有吹堵管,可将 U形弯管段底部堵塞的

物料吹出并回收至储罐2。由于颗粒流动会产生静电,
造成颗粒聚集,因此 U 形管式流化床主体材质为304
不锈钢,只有一小部分材质为有机玻璃,用于观察颗粒

的流动状态。同时,整个流化床系统都进行了接地,以
避免静电对实验测量产生影响。本实验所使用的流化

介质为常温空气,由罗茨风机提供。
考虑到荒煤气在较高温度(500~800

 

℃)下裂化转

化,且所用的催化剂应是比表面积相对较小的颗粒,因此

本实验所用颗粒为220~240目氧化铝粉末,平均粒径为

60
 

μm,真密度为3.362
 

g/cm3,松散堆积密度为1.555
 

g/

cm3,振实堆积密度为2.130
 

g/cm3。经实验测定,240目

氧化铝粉末的最小流化速度为0.01
 

m/s。实验中,U形

管式流化床中颗粒循环量为10~22
 

kg/(m2·s),下行段

进气量为80~120
 

m3/h。
实验测量过程中,固体颗粒首先由储罐1自下行段

顶部进入下行段,同时气体经分布器被均匀喷射至整个

下行段截面,对固体颗粒提供初始加速。气固混合物在下行段并流向下,经底部的 U形弯管进入上行段并

流向上,然后经快速分离器和旋风分离器分离后进入储罐2。从储罐2底部下来的颗粒由气力输送管提升

至高于储罐1的位置,经过快速分离器和旋风分离器后进入储罐1,从而实现颗粒的循环使用。储罐1和储

罐2中的颗粒物料高度将直接影响进入下行段的颗粒流量。实验中通过调节各个阀门的开度,匹配装置各

处的压力,可以使2个储罐内颗粒物料流入与流出的质量保持平衡和稳定,从而实现 U形管式流化床气固

流动的稳定操作。
为了测定下行段的轴向压力分布、轴径向颗粒浓度和速度分布,在下行段的轴向不同高度上设置了7个

测量点TD1—TD7,距离顶部的距离分别为0.60、1.10、2.10、3.25、3.80、4.50、5.20
 

m,覆盖颗粒加速段、过
渡段及充分发展段。为测定不同径向位置的参数,在每个测量点均焊接了一根端点可密封且具有一定长度

的不锈钢保护管,以保证其中的测量探头能够水平抽拉。沿径向选取8个位置,其无因次半径(r/R)分别为

0、0.20、0.40、0.60、0.80、0.95、0.97和1.00。为确保数据的有效性与可重复性,每个位置至少测量3次。

图2 U形管式流化床与独立下行床

实验装置结构对比示意图

Fig.2 Schematic
 

diagram
 

of
 

structural
 

comparison
 

between
 

U-bend
 

tubular
 

fluidized
 

bed
 

and
 

independent
 

downer

U形管式流化床通过压力变送器和 U形管压差

计进行压力值测定。采用中国科学院过程工程研究

所开发的PC6M型颗粒浓度测定仪和PV6D型颗粒

速度测定仪测定颗粒浓度与颗粒速度,测定原理可

参考先前的研究[21-22]。采用一定时间累计料量的方

法测定颗粒循环量Gs:待装置稳定运行时,关闭蝶阀

B,蝶阀B上方降料管开始堆积料层,记录降料达到

一定降料管高度所需要的时间,计算得到颗粒循环

量Gs
[23]。在实验过程中,通过调整蝶阀A的开度可

进行颗粒循环量的调节,实验结束后关闭蝶阀 A与

蝶阀B。
为了与下行流化床进行对比,还搭建了独立的下

行床冷模装置。在下行段底部直接连接一个外径

500
 

mm、长1.5
 

m的有机玻璃料桶,料桶出口连接两

级旋风分离器和布袋除尘器,简化的实验装置见图2。
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图3 下行段和上行段轴向压力分布

Fig.3 Axial
 

pressure
 

distribution
 

in
 

downer
 

section
 

and
 

riser
 

section
 

2 结果与讨论

2.1 U形管式流化床轴向压力分布

选取颗粒循环量22
 

kg/(m2·s),操作气量200
 

m3/h,
即下行段操作气速为6.8

 

m/s的条件,观察下行段和上

行段的压力随床层高度的变化情况,结果见图3。下行

段压力的轴向变化自上而下可分为2个阶段:在下行段

入口处0~3.25
 

m 范围内,压力值增长较快;高度在

3.25~5.40
 

m范围内,压力值增长较缓慢。这一结果与

WANG等[14]在独立的下行床及LI等[15]在下行床-提升

管组合流化床中的下行床压力分布实验结果相似。对于

上行段,轴向压力随高度增加而逐渐降低,这与SU等[24]

给出的提升管流化床轴向压力分布趋势是一致的。

2.2 下行段轴向颗粒浓度分布

图4为空塔气速Ug=2.72~4.08
 

m/s、颗粒循环量Gs=10~22
 

kg/(m2·s)条件下的下行段轴向颗粒

浓度分布。下行段轴向颗粒浓度的变化趋势为逐渐增长直至稳定,呈现上稀下浓的分布特征。在颗粒循环

量为22
 

kg/(m2·s)的条件下,下行段底部颗粒浓度最大值为0.148%。颗粒在下行段内流动的过程中,其
颗粒浓度变化可分为2个阶段:第1阶段,沿下行段流动方向颗粒浓度增加,颗粒经气体分布器加速后速度

超越气体速度,曳力方向与颗粒运动方向相反,其高度范围在0~3.0
 

m;第2阶段为固体浓度稳定段,当超

过颗粒所受曳力与重力相等点(3.25
 

m左右)后,颗粒浓度趋于稳定。这与图3中下行段轴向压力的分布趋

势是一致的,但与SUN等[25]报道的独立下行床中颗粒浓度随轴向高度增加而降低的实验结果相反。产生

这种现象的原因是U形管式流化床中U形弯管段与上行段内的气固流动对下行段内的颗粒存在反作用,使
得颗粒沿下行段轴向逐渐累积且在底部逐渐达到平衡。

图4 下行段轴向颗粒浓度分布

Fig.4 Axial
 

particle
 

concentration
 

distribution
 

in
 

the
 

downer
 

section
 

对比图4中不同操作条件下的实验结果可以看出,颗粒循环量Gs 与空塔气速Ug 均显著影响颗粒浓度

的轴向分布。颗粒浓度随Gs 增大而整体升高,随Ug 增大而降低,这一变化趋势与SUN等[25]在独立下行床
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中的实验结果相同。

图5 U型管式流化床中下行段与独立

下行床颗粒浓度的轴向分布

 Fig.5 Axial
 

distribution
 

of
 

particle
 

concentration
 

in
 

the
 

downer
 

sectionof
 

U-bend
 

tubular
 

fluidized
 

bed
 

and
 

in
 

single
 

downer

为了进一步与独立的下行床进行比较,在搭建

的独立下行床冷模装置上进行了测定实验。图5给

出了在相同实验条件下,独立下行床和 U形管式流

化床下行段的颗粒浓度轴向分布实验结果。结果表

明,独立下行床的轴向颗粒浓度分布整体上呈现沿

轴向自上而下逐渐降低的趋势,而U形管式流化床

下行段则呈现先增加后平稳的趋势;在所有轴向位

置,U形管式流化床下行段的颗粒浓度均高于独立

的下行床。以完全发展段测量点TD7 为例,在空塔

气速为4.08
 

m/s时,U形管式流化床下行段颗粒浓

度相较于独立的下行床提高了26.2%。

2.3 下行段轴向颗粒速度分布

图6展现了不同空塔气速和颗粒循环量时下行

段颗粒速度的轴向分布情况。由图可知,固体颗粒

在经过气体分布器加速后,在到达TD1(0.60
 

m)时
或之前颗粒速度就达到了最大值(在实验操作范围

内,颗粒速度最大可达到4.7
 

m/s)。随后,颗粒速度

沿轴向自上而下逐渐减小。这一趋势与图
 

4中的下

行段轴向颗粒浓度分布相对应:颗粒速度大,相对应的颗粒浓度低;颗粒速度小,对应的颗粒浓度高。颗粒速

度持续降低的原因除上行段和U型弯管段的物料对下行段存在反向作用力外,相反方向的气固曳力也同样

对颗粒速度起到了迟滞作用。

图6 下行段轴向颗粒速度分布

Fig.6 Axial
 

distribution
 

of
 

particle
 

velocity
 

in
 

the
 

downer
 

section
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从图6中还可以看出,颗粒循环量和空塔气速均会影响颗粒速度的轴向分布,而空塔气速对颗粒速度的

影响显著大于其对颗粒循环量的影响。在固定空塔气速的情况下,随着颗粒循环量的增加,同一轴向位置的

颗粒速度呈现降低的趋势。

2.4 下行段径向颗粒浓度分布

为了更好地理解局部流动的发展,图7展示了颗粒循环量为15
 

kg/(m2·s),空塔气速不同(2.72~
4.08

 

m/s)时,下行段不同轴向位置(自上而下TD1—TD7)的径向颗粒浓度分布情况。

图7 下行段颗粒浓度径向分布

Fig.7 Radial
 

distribution
 

of
 

particle
 

concentration
 

in
 

the
 

downer
 

section

由图7可知,下行段颗粒浓度径向分布总体趋势为中心区颗粒浓度分布均匀,在接近边壁区域时,颗粒

浓度逐渐增加,而在边壁处颗粒浓度有所降低,即在接近边壁区出现了“密环”结构。这一现象与 WEI
等[26]、WANG等[14]和 WANG等[27]在独立下行流化床中的测定结果相似。产生此现象的主要原因是,下行

段中心区域颗粒速度较大,气固之间所产生的曳力较大,由能量最低原理,接近中心处的颗粒为了降低能量

损失向近壁区移动,而在近壁处受颗粒与边壁间摩擦作用的影响,颗粒团聚的概率与数量大大增加;另一方

面,为了降低气固之间、颗粒之间、边壁之间摩擦引起的能量损失,促使颗粒从边壁区向中心处迁移,使得在

近边壁处出现了密环。

2.5 下行段径向颗粒速度分布

图8对比了颗粒循环量为15
 

kg/(m2·s)时,3种不同空塔气速(2.72~4.08
 

m/s)下,下行段不同轴向
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图8 下行段颗粒速度径向分布

Fig.8 Radial
 

distribution
 

of
 

particle
 

velocity
 

in
 

the
 

downer
 

section

位置(自上而下TD1—TD7)的径向颗粒速度分布。由图可知,颗粒速度的径向分布更接近“抛物线”型,在下

行段中心处最大,整体上沿径向逐渐降低,但在核心区(0<r/R<0.8)分布相对稳定,在r/R=0.95的径向

位置处速度开始降低。形成此趋势的主要原因是,颗粒在中心处速度较大,产生的气固曳力使得颗粒向边壁

移动,同时近壁处颗粒由于受到颗粒与颗粒之间、颗粒与边壁之间摩擦所导致的壁效应,使得颗粒速度出现

了降低的趋势[27-29]。
结合轴向颗粒浓度与颗粒速度的分布,同时与独立的下行床轴向颗粒浓度对比可以确定,U型流化床

中上行段对下行段具有反推动作用。这种反推动作用使得下行段颗粒浓度整体上得到了提高,在轴向上颗

粒浓度趋于稳定,在径向上颗粒浓度趋于均衡,比独立的下行流化床更具有平推流的特征。下行段反应器凭

借气固平推流特征,使得通过调节气体流量和固体颗粒循环量来控制反应进程更为容易,有利于下行段荒煤

气催化裂化中对环状化合物支链脱除反应进程的调控。

3 结 语

针对工业高温荒煤气的特性,提出采用U形管式气固流化床在高温条件下对其中的焦油组分直接进行

催化裂化,以避免传统工艺中因荒煤气冷却而引起的管道堵塞与废水问题,并在搭建的冷模实验装置上进行
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轴向压力分布、颗粒浓度和轴径向速度分布的实验研究,主要结论如下。

1)U形管式流化床下行段的轴向压力自上而下逐渐增大,在高度约3.25
 

m处变化趋于平缓,上行段压

力则沿床高自下而上递减。

2)下行段轴向颗粒浓度自上而下先增加后趋于平缓,与独立下行床相比,U形管式流化床下行段各轴

向位置的颗粒浓度均更高。下行段轴向颗粒速度呈逐渐降低趋势,与颗粒浓度的轴向分布相对应。这些结

果验证了后续的U型弯管段和上行段对下行段的颗粒具有“迟滞”作用。

3)下行段径向颗粒浓度在核心区分布较为均匀,在近边壁处呈现“密环”结构,颗粒速度的径向分布在边

壁处出现降低。

4)与独立的下行床相比,下行段内气固的轴径向流动更接近平推流,这有利于在荒煤气催化裂化中对环

状化合物支链脱除反应进程进行调控。
本文在较小颗粒循环量条件下开展实验,探究了下行段内颗粒流动特性,后续仍需在更高颗粒密度条件

下开展进一步的实验研究,并对上行段的颗粒浓度和速度的轴径向分布进行实验测定。
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