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分布板进气方向对气化炉内颗粒分布的影响
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摘要: 采用 ＭＰ￣ＰＩＣ (ｍｕｌｔｉ￣ｐｈａｓｅ ｐａｒｔｉｃｌｅ ｉｎ ｃｅｌｌ)方法模拟了三维多段气化炉(上部快速床ꎬ下部鼓泡

床)多粒径煤粉的循环流化过程ꎬ研究了分布板不同进气方向对气化炉内颗粒分布的影响ꎮ 结果表

明:分布板开孔与水平方向夹角越大ꎬ物料进入快速床并形成流化状态越快ꎬ但对成形后的流化形态

影响较小ꎻ分布板进气方向对分布板处的轴向颗粒浓度分布影响较大ꎬ对快速床内轴向颗粒浓度分布

影响较小ꎻ随着分布板进气方向与水平夹角的减小ꎬ鼓泡床下部颗粒浓度增大ꎬ固相颗粒通量增大ꎻ分
布板进气方向对旋风分离效率影响较小ꎮ 因此ꎬ工程上可根据需要适当减小分布板进气方向与水平

方向的夹角来增加分布板上部颗粒浓度分布ꎮ
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　 　 气固流化床[１]中的分布板区对整个流化床

的气固流动、传热传质和反应过程具有重要的影

响ꎮ 对分布板的研究目前主要有两大类ꎮ
一类是针对射流深度的研究ꎮ 如陈伟博等用

摄像法研究了二维流化床和锥形分布板上的射

流ꎬ试验发现随着孔速和孔径的增加ꎬ射流深度增

大、颗粒运动区增大、死区高度减小[２]ꎬ相同气速

下ꎬ０°(水平)分布板上的射流深度大于 ４５°和 ６０°
分布板[３]ꎮ 洪若瑜等给出了具有锥形分布板的

射流流化床中浓密气固两相流动的多相流体力学

基本方程组ꎬ发现射流是由于气体的曳力引起颗

粒运动而产生的ꎬ且射流穿透深度随床层的表观

气速增加而增加[４]ꎮ 另一类是针对各种分布板

构型对流化床的影响研究ꎮ 朱沈瑾等采用双流体

模型对二维流化床进行模拟ꎬ发现锥形分布板流

化床内气固混合特性随着分布板倾斜角度的增加

得到了加强ꎬ因此推荐采用 ２０° ~ ３０°的分布板倾

斜角度 [５]ꎮ 李占勇等的核桃壳颗粒(２~２.８ ｍｍ)
流态化试验结果表明狭缝型分布板相对于传统多

孔分布板提高床层在膨胀率约提高了 ５％最小流

化速率约降低了 ８％[６]ꎮ 林广周等在流化床下管

箱安装分布板ꎬ通过数值模拟和实验发现该结构

可有效改善换热管束内颗粒分布的均匀性 [７]ꎮ
董淑芹等研究了 ３种不同开孔率时分布板的颗粒

浓度分布和分布板压降ꎬ发现分布板压降随开孔

率的增大而减小ꎬ开孔率为 ０.４６％时分布板径向

固含率分布曲线波动最小、气固分布最均匀[８]ꎮ
王涛等采用双流体模型在布风板开孔率为 ３.８６％
时对 ６种不同布孔方式的流化床进行了数值模拟

发现布风板上大小孔间隔排布的流化床(Ｅ 型布

风板流化床)内产生的气泡相对较小且分散性较

好ꎬ流化效果最好[９]ꎮ 邓小秋等用有限元法进行

模拟发现开孔对分布板的最大等效应力影响小于

５％ꎬ对分布板等效应力分布影响较大[１０]ꎮ 张少

峰等用图像采集与数据处理系统获得了颗粒的分

布和运动规律发现增大分布板的开孔率可在很大

程度上减小管束中固含率的不均匀度[１１]ꎮ
综上所述ꎬ分布板的结构对整个流化床的颗

粒分布、射流深度等都有重要影响ꎮ 目前关于分

布板进气方向的研究还较少ꎬ本研究采用 ＭＰ￣ＰＩＣ
方法(ｂａｒｒａｃｕｄａ软件) [１２－１３]探讨多段气化炉中分

布板进气方向对颗粒分布的影响ꎮ

１　 计算方法

ＭＰ￣ＰＩＣ采用欧拉法描述气相运动ꎬ用拉格

朗日法描述颗粒相运动ꎮ
(１)气相方程

连续性方程:
∂
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式中ꎬ ε ｇ 代表气相体积分数ꎻ ρ ｇ 为气相密度ꎻ ｕ→ｇ

为网格中心的气相速度ꎻ ｐ 为气相压力ꎻ τｇ 为气

相应力张量ꎻ ｎＴ 为单元格内的计算颗粒数目ꎻ ｎｐ

为每个计算颗粒代表的真实颗粒数目ꎻ Ｖｐ 为颗粒

体积ꎬ Ｖｃ 为流体单元格体积ꎻ β ｐ 为曳力系数ꎻ
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(２)固相方程
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Ｐ∗ｓ ꎬ α为模型参数ꎬ ε ｓꎬｍａｘ 为最大固相堆积分数ꎮ
(３)曳力模型

曳力模型描述气固两相间的相互作用ꎬ采用

的曳力模型[１４]如下:
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其中ꎬβ 为相间动量传递系数ꎻＣＤ０为单颗粒标准

曳力系数ꎻＲｅ 为颗粒雷诺数ꎻｄｐ为颗粒直径ꎮ

２　 物理模型及计算条件

２.１　 物理模型

气化炉反应器三维构体及网格如图 １ꎮ 图 １
(ａ)显示了气化炉反应器的三维构体ꎬ主要包括

底部鼓泡床、过渡段、上部快速床、旋风分离器、回
料管、颗粒入口和气相入口结构ꎮ

图 １　 气化炉反应器三维构体及网格

Ｆｉｇ.１　 ３Ｄ ｓｔｒｕｃｔｕｒｅ ａｎｄ ｇｒｉｄ ｏｆ ｔｈｅ ｍｕｌｔｉ￣ｓｔａｇｅ
ｇａｓｉｆｉｅｒ ｒｅａｃｔｏｒ

采用 Ｂａｒｒａｃｕｄａ 软件对气化炉进行模拟ꎬ用
Ｃｕｔ￣Ｃｅｌｌ进行网格划分ꎮ 最细的中心进气管在底

部有一个弯管结构ꎬ会对网格进行极大的扭曲ꎬ降
低网格质量ꎮ 因此划分网格时ꎬ这部分及以下的

结构被舍去ꎬ由于舍去的部分非常小ꎬ对整体的模

拟结果的影响可以忽略ꎮ 最终生成的网格如图 １
(ｂ)、(ｃ)所示ꎮ
２.２　 计算条件

图 ２是颗粒粒径分布信息ꎬ实际计算中按此

分布投放颗粒ꎮ 颗粒的平均直径采用 Ｓａｕｔｅｒ 平均

粒径表示为 ０.５６２ ｍｍꎮ 其中 ｍｆ 为各粒径所占百

分数ꎮ
模拟所采用的物性参数及操作条件的所有参

数如表 １所示ꎮ

图 ２　 颗粒粒径分布

Ｆｉｇ.２　 Ｐａｒｔｉｃｌｅ ｓｉｚｅ ｄｉｓｔｒｉｂｕｔｉｏｎ

表 １　 物性参数及操作条件

Ｔａｂ.１　 Ｐｈｙｓｉｃａｌ ｐｒｏｐｅｒｔｉｅｓ ａｎｄ ｏｐｅｒａｔｉｎｇ ｃｏｎｄｉｔｉｏｎｓ

物性及操作条件 参数

系统温度 / ℃ １ ０００

颗粒密度 / ｋｇ􀅰ｍ－３ １ ２００

中心管气体流量 / ｋｇ􀅰ｓ－１ ０.４２８

环管气体流量 / ｋｇ􀅰ｓ－１ ０.３１９

分布板气体流量 / ｋｇ􀅰ｓ－１ ０.４３９

进煤吹送气体流量 / ｋｇ􀅰ｓ－１ ０.１４３

煤处理量 / ｋｇ􀅰ｓ－１ ０.５１４

低床层初始堆料高度 / ｍ １.０２０

高床层初始堆料高度 / ｍ ０.６８０

初始堆料浓度 ０.５

操作压力 / ＭＰａ １

３　 计算结果与讨论

３.１　 基本工况

基本工况时分布板进气方向与水平夹角为

４５°( δ ＝ ４５°)ꎮ 图 ３为基本工况时气化反应器和

旋风分离器中心截面上的固相速度矢量分布ꎮ 由

图 ３( ａ)可见ꎬ气化反应器中固相速度在中心较

高ꎬ在两侧较低ꎬ运动方向大体上是中心向上ꎬ两
侧向下ꎮ 中部料面以上区域ꎬ气泡破裂ꎬ颗粒以较

大的速度被抛掷到空域中ꎬ然后从两侧落下ꎮ 由

图 ３(ｂ)可见ꎬ颗粒到达快速床顶端时ꎬ出口位于

侧壁ꎬ流向也随之改变ꎬ由于右端的出口管径缩

小ꎬ气流速度急剧变大ꎬ固相颗粒速度也随之变

大ꎮ 随后固相颗粒进入旋风分离器ꎬ在重力的作

用下下移、旋转、稳定下落ꎮ
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图 ３　 中心截面处固相速度矢量图

Ｆｉｇ.３　 Ｐａｒｔｉｃｌｅ ｖｅｌｏｃｉｔｙ ｖｅｃｔｏｒ ａｔ ｔｈｅ ｃｅｎｔｅｒ ｓｅｃｔｉｏｎ

３.２　 分布板进气方向对流动特性的影响

为了研究分布板进气方向对气化炉反应器内

流动状态的影响ꎬ在基本工况的基础上ꎬ分别对分

布板进气方向为 ０°( δ ＝ ０°)和 ９０°( δ ＝ ９０°)两个

工况进行了模拟对比ꎮ
图 ４为分布板进气方向不同时整个气化床反

应器在 ０ ~ ２５ ｓ 间的瞬态颗粒分布图ꎮ 总体来

看ꎬ颗粒主要分布在鼓泡床下部和底部环管中ꎬ整
个反应器内逐渐形成物料循环ꎻ环管中的气流速

图 ４　 不同时刻颗粒浓度( εｓ )分布图－分布板进气方向不同

Ｆｉｇ.４　 Ｄｉｓｔｒｉｂｕｔｉｏｎ ｏｆ ｐａｒｔｉｃｂｅ ｄｅｎｓｉｔｙ ( εｓ ) ａｔ ｄｉｆｆｅｒｅｎｔ

ｔｉｍｅ￣ｗｉｔｈ ｄｉｆｆｅｒｅｎｔ ｉｎｌｅｔ ｄｉｒｅｃｔｉｏｎｓ ｆｏｒ ｔｈｅ ｄｉｓｔｒｉｂｕｔｏｒ
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度较高ꎬ颗粒浓度相对较低ꎬ浓度分布范围较大ꎻ
鼓泡床中气速较低ꎬ颗粒浓度也相对较高、分布较

均匀ꎻ鼓泡床中床层的膨胀高度约为 １ ｍꎬ物料进

入快速床中形成快速流化现象ꎮ 由于管径变小ꎬ
风速也随之不断增大ꎬ颗粒随之能够在提升管内

顺畅地循环流化ꎮ 从 ２５ ｓ 的瞬时图可以看出ꎬ颗
粒浓度沿着快速床在高度方向上逐渐减小ꎮ 对比

不同分布板进气方向可知:整体来看ꎬ分布板开孔

与水平方向夹角变化对计算结果影响较小ꎮ 从图

上可以看出ꎬ大约从 １０ ｓ 开始产生差别ꎮ 分布板

开孔与水平方向夹角越大ꎬ颗粒在回料管中到达

的位置越靠下ꎬ说明物料越快进入快速床ꎮ 这种

差别在 １５ ｓ时更加明显(如图中实线圈出部分所

示)ꎮ 约 ２０ ｓ时ꎬ所有工况都形成了全循环ꎬ因此

２０ ｓ后各工况颗粒浓度分布差别较小ꎮ 这也说明

改变进气方向对成形后的流化形态影响较小ꎮ
图 ５为分布板进气方向不同时截面颗粒浓度

沿轴向分布ꎮ 由图 ５可知ꎬ改变分布板进气方向ꎬ
轴向颗粒浓度分布在快速床变化不大ꎬ主要在分

布板上下(０ ｍ处)稍有差异ꎮ 随着分布板进气方

向与水平夹角的减小ꎬ鼓泡床下部(２.０ ｍ 以下)ꎬ
颗粒浓度逐渐增大ꎮ 这是因为当气流从水平方向

进气时ꎬ向上的气流分量较少ꎬ导致颗粒在此聚

集ꎬ浓度有所增大ꎮ

图 ５　 时均轴向颗粒浓度分布－分布板不同进气方向

Ｆｉｇ.５　 Ａｖｅｒａｇｅ ａｘｉａｌ ｐａｒｔｉｃｌｅ ｃｏｎｃｅｎｔｒａｔｉｏｎ ｄｉｓｔｒｉｂｕｔｉｏｎ
ｗｉｔｈ ｄｉｆｆｅｒｅｎｔ ｉｎｌｅｔ ｄｉｒｅｃｔｉｏｎｓ ｏｆ ｔｈｅ ｄｉｓｔｒｉｂｕｔｏｒ

图 ６为分布板不同进气方向时各特征截面时

均通量云图ꎮ 由图 ６ 可见ꎬ在鼓泡床下部(Ｈ ＝
０.２５ ｍ)ꎬ分布板进气与水平方向夹角越小ꎬ固相

颗粒通量越大ꎬ这与图 ５ 的结论一致ꎮ 而鼓泡床

上部(Ｈ＝ ４.０ ｍ)和快速床上部(Ｈ ＝ １７.５ ｍ)截面

处ꎬ分布板进气与水平方向夹角越大ꎬ固相颗粒通

量越大ꎮ 这是因为气流从竖直方向进气时ꎬ向上

的气流分量较大ꎮ 在曳力的作用下ꎬ颗粒被气流

夹带迅速向鼓泡床上方流动ꎬ因此鼓泡床上部和

快速床上部颗粒浓度有所增大ꎮ
分布板进气方向不同时模拟所得旋风分离器

分离效率见表 ２ꎮ 由表可知ꎬ仅半径 １ ２１６ μｍ 以

下的颗粒会进入旋风分离器ꎮ 对所有粒径段颗

粒ꎬ分离效率都在 ９８％以上ꎮ 总体来说ꎬ分布板

进气方向对旋风分离效率影响不大ꎬ所有粒径段

颗粒均表现出良好的分离效率ꎮ 随着分布板进气

与水平方向夹角减小ꎬ旋风分离器效率稍有增大ꎬ
这是因为分布板进气为水平方向时ꎬ进入旋风分

离器的颗粒略有减少ꎮ

表 ２　 不同分布板进气方向时的旋风分离器效率

Ｔａｂ.２　 Ｃｙｃｌｏｎｅ ｓｅｐａｒａｔｉｏｎ ｅｆｆｉｃｉｅｎｃｙ ｉｎ ｄｉｆｆｅｒｅｎｔ ｉｎｌｅｔ
ｄｉｒｅｃｔｉｏｎｓ ｏｆ ｔｈｅ ｄｉｓｔｒｉｂｕｔｏｒ

颗粒半径 / μｍ
旋风分离效率 / ％

δ＝ ０° δ＝ ４５° δ＝ ９０°

２７.０ ~ ６２１.６ ９９.８０ １００ －

６２１.６ ~ １ ２１６.２ ９９.７５ ９８.２１ －

１ ２１６.２ ~ ３ ０００ ９９.７７ ９９.３４ －

４　 结论

对三维多段气化炉中分布板不同进气方向进

行了模拟ꎮ 结果表明:
１)不同分布板开孔与水平方向夹角对流化

形态影响较小ꎬ只有细微差别ꎮ 分布板开孔与水

平方向夹角越大ꎬ物料越快进入快速床ꎬ越容易形

成流态化状态ꎮ
２)改变分布板进气方向ꎬ主要对分布板(０ ｍ

处)处的轴向颗粒浓度分布影响较低寺ꎬ姨轴向

颗粒浓度分布在快速床影响较小ꎮ 随着分布板进

气方向与水平夹角的减小ꎬ鼓泡床下部(２.０ｍ 以

下)颗粒浓度增大ꎮ
３)在鼓泡床下部(Ｈ ＝ ０.２５ ｍ)ꎬ分布板进气

与水平方向夹角越小ꎬ固相颗粒通量越大ꎮ 而鼓

泡床上部(Ｈ＝ ４.０ ｍ)和快速床上部(Ｈ ＝ １７.５ ｍ)
截面处ꎬ分布板进气与水平方向夹角越大ꎬ固相颗
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粒通量越大ꎮ
４)分布板进气方向对旋风分离效率影响不

大ꎬ所有粒径段颗粒均表现出良好的分离效率ꎮ

图 ６　 各特征截面时均通量云图－分布板不同进气方向

Ｆｉｇ.６　 Ｎｅｐｈｏｇｒａｍｓ ｏｆ ｔｈｅ ａｖｅｒａｇｅ ｆｌｕｘ ｏｆ ｅａｃｈ ｆｅａｔｕｒｅ ｓｅｃｔｉｏｎ ｉｎ ｄｉｆｆｅｒｅｎｔ ｉｎｌｅｔ ｄｉｒｅｃｔｉｏｎｓ ｏｆ ｔｈｅ ｄｉｓｔｒｉｂｕｔｏｒ
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